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Resumo 
O presente trabalho foi desenvolvido integrando dois conceitos tradicionais de 
pesquisa operacional e engenharia química, respectivamente: a otimização da cadeia 
logística e a otimização global de processos. O objet  de estudo é a Refinaria de Paulínia, 
REPLAN, da PETROBRAS, a qual participa do complexo de abastecimento de petróleo e 
derivados do País. Existem dois trens de produção na Refinaria; os dois têm unidades de 
destilação atmosférica e a vácuo, craqueamento catalíti o, coqueamento retardado e 
hidrotratamento de diesel, onde cada unidade de process  é uma planta química completa. 
Cerca de 170 tanques, 3,2 milhões de m3, 48 produtos finais e 12000 alinhamentos são 
alguns números que ressaltam a complexidade do sistema logístico interno, para 
transferências, misturas e estocagem de petróleo, insumos químicos, produtos 
intermediários e finais. 
As decisões de produção da REPLAN constituem o nível local de uma estrutura 
hierárquica de decisões corporativa, de abrangência nacional.  O nível local é subdividido 
tradicionalmente em planejamento mensal, programação de produção, detalhamento 
operacional e controle da produção. O presente trabalho propõe uma modificação na 
hierarquia de decisões de produção da REPLAN, acrescentando um nível entre as 
atividades de programação de produção e detalhamento operacional, para otimizar a 
produção de dois tipos de óleo diesel com horizonte de alguns dias.  
Etapa crucial da otimização global, o modelo matemáico do sistema é descrito 
detalhadamente. Ele inclui as possibilidades e restrições físicas das transferências, os 
balanços de quantidades e qualidades, as transformações través dos hidrotratamentos e as 
competições por frações e correntes intermediárias. Foram desenvolvidos novos modelos 
empíricos de mistura para predição de duas propriedades do diesel: curva de destilação e 
número de cetano. O modelo geral foi implementado em MS Excel e GAMS e resolvido 
com o algoritmo CONOPT. Um aumento na produção média e uma redução de estoques de 
diesel na Refinaria, medidos no período de fevereiro a outubro de 2007, comparativamente 
a 2006, estão associados ao uso diário da ferrament. 
Palavras-Chaves: Refinaria de petróleo, Métodos de produção, Otimização, Óleo diesel, 
Hierarquia de decisões. 
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Abstract 
This work has been developed integrating two traditional concepts of operational 
research and chemical engineering, respectively: supply chain optimization and global 
process optimization. The focus of the study is the PETROBRAS’ Paulínia Refinery, 
REPLAN, which integrates the downstream petroleum and derivatives complex of Brazil. 
There are two production trains in the Refinery; they both have atmospheric and vacuum 
distillation, fluid catalytic cracking, delayed coker, and diesel hydrotreating units, whereof 
each process unit is a complete chemical plant. Around 170 tanks, 3.2 million m3, 48 final 
products and 12000 lineups are some figures that highlight the off-site local complex, for 
transfer, blending and storage of crude, chemicals, intermediate and final products. 
The production decisions at REPLAN are the local level of a corporate 
countrywide decision hierachy. The local level is again divided into sublevels, traditionally: 
month planning, daily scheduling, operation detailing and production control. This work 
proposes a change in the production decision hierarchy of REPLAN, adding a level 
between scheduling and operation detailing, with the purpose of providing an optimization 
tool for the production of two specifications of diesel oil along a few days horizon.  
Crucial step for global optimization, the system mathematical model is described 
in details. This includes the lineups possibilities and physical constraints, volume and 
property balances, property behavior through the hidrotreating units and the competition for 
swing-cuts and intermediate streams. It was developed new empirical blending models to 
predict two of the diesel properties: distillation curve and cetane number. The whole set of 
equations was implemented using MS Excel and GAMS, and solved with CONOPT 
algorithm. An increase in the average diesel production and a reduction in the diesel 
inventory, measured from February to October 2007, compared to 2006, are related to the 
daily use of the software.  
Keywords: Petroleum refinery, Production methods, Optimization, Diesel fuels, Hierarchy  
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Y variável contínua Diferenças entre duas temperaturas na curva do 
Ponto de ebulição verdadeiro 
y vetor ny - variável 
discretas 
Nome genérico das variáveis discretas do 
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Símbolo Descrição 
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DHDT Diesel hidrotratado 
DHDTL Diesel hidrotratado leve 
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DL Diesel leve 
DP Diesel pesado 
eq Equipamento 
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NLCQ Nafta leve de coque 
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1.1 A importância do Lucro para Sustentar Tecnologias Lmpas 
A contextualização planetária de temas em desenvolvimento é importante para se 
classificar e priorizar os projetos em pauta. Aumenta o discernimento do processo de busca 
de soluções de problemas e facilita a definição das rot  de investigação. 
Dessa forma, o desenvolvimento de um tema específico como a otimização de 
produção de combustíveis pode ser justificado a partir de pressupostos globais não 
hecatômbicos, tais como a crescente demanda mundial de energia, a necessidade de 
redução de emissão dos gases de efeito estufa, o aumento da organização dos grupos sociais 
e a continuidade do atual modelo econômico. O fio dos parágrafos a seguir desenha o 
contexto do tema desta tese. 
A indústria do petróleo é estratégica, como base do transporte e outras atividades 
essenciais de qualquer país. Como resultado desta po ição, está no centro do panorama 
macro-econômico e geopolítico internacional e a maioria dos governos mantém controle 
cuidadoso sobre a evolução da indústria ou mesmo gerencia diretamente as operações em 
seus respectivos países (MANZANO, 2005). 
O conhecimento dos impactos ambientais da queima de combustíveis fósseis 
pressiona a redução e remediação da utilização do petróleo para produção de combustíveis 
industriais e automotivos (SACHS, 2007), o que ameaça fortemente as margens de refino. 
Por outro lado, o biocombustível tem ainda questões a r solver: o balanço de carbono não é 
tão favorável como se previa se forem consideradas s emissões de N2O pela decomposição 
do nitrogênio presente no solo e nos fertilizantes (ANP, 2002c); as pesquisas sobre 
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variedades agrícolas, fontes animais e adensamento ergético, bem como o 
desenvolvimento da infra-estrutura logística ainda estão em curso, além dos 
questionamentos sobre a competição da agricultura energética com a agricultura alimentar, 
entre outros, conforme MELLO et al. (2007). 
Combustível de fontes renováveis é um item vital nas discussões e explorações 
mundiais (MYERS, 2007). Como a sustentação financeira é fundamental, os incentivos a 
uma nova rota tem sido um recurso governamental muito utilizado. Embora seja um dos 
atuais “patinhos feios” ambientais da matriz energética mundial, o petróleo ainda 
continuará desempenhando um papel importante nos combustíveis nas próximas décadas, 
subsidiando os desenvolvimentos de fontes renováveis. 
No Brasil, uma taxa na gasolina subsidia o programa pró-álcool, lançado em 1975. 
A Figura 1.1 apresenta a redução do custo de produçã  com o consumo acumulado do 
etanol no Brasil desde a infância tecnológica até a viabilidade econômica, também chamada 
de “curva de aprendizado”. Mais recentemente, foi definida a adoção de biodiesel no óleo 
diesel de petróleo, na proporção de 2% e 5%, bem coo  processamento de matéria 
vegetal em refinarias de petróleo, como o processo H-BIO (PETROBRAS, 2008), que foi 
desenvolvido para inserir o processamento de matéria-prima renovável no esquema de 
refino de petróleo e permitir a utilização das instalações já existentes. 




A adoção de políticas responsáveis do ponto de vista sócio-ambiental é 
imprescindível para empresas que têm pretensão de sbr vivência em longo prazo.  SHAH 
(2005) antecipa os futuros desafios das indústrias de processos e menciona que eles 
incluirão a avaliação, comunicação e melhoria dos impactos sociais e ambientais bem como 
a antecipação e as respostas a requisitos regulatórios e compensatórios.  
Ao contrário do pensamento comum, o petróleo não deve acabar. A participação 
dele na matriz energética irá se reduzir porque o grande volume de investimento necessário 
à produção de combustíveis para um mercado muito exgente (TAVARES, 2005) bem 
como as contrapartidas ambientais viabilizará o investimento em outras fontes de energia.  
Enquanto isto, as empresas integradas de energia planejam a adaptação do negócio 
combustível de petróleo, tendo em vista que os novos desenvolvimentos, por exemplo, a 
indústria automobilística, se volta definitivamente para soluções “limpas”, como hidrogênio 
ou energia elétrica, deixando a redução da emissão de poluentes para o fornecedor da 
energia. As rotas para os combustíveis automotivos incluem mistura de gasolina com etanol 
(KARUPPIAH et al., 2008), etanol hidratado, processamento de biomassa em refinarias de 
petróleo, biodiesel (B100) de diversas origens, mistura  de biodiesel com óleo diesel de 
petróleo nas companhias de distribuição e a mistura no tanque do automóvel F ex Fuel. A 
experiência brasileira nestas rotas é apresentada em QUEIROZ (2006). 
Quanto às rotas de introdução de biocombustíveis, sgundo ANP (2002c), a 
história recente nos recomenda que não se deve persguir a adoção de um programa único 
com características de gigantismo e farta distribuição de subsídios que, em médio prazo, 
escapam ao controle dos agentes econômicos e, principalmente, dos órgãos de governo. Há 
diversas alternativas de interesse, adequadas às diferentes regiões do País. A soma das 
economias obtidas com a implantação de diversas opções constituirá, portanto, um quadro 
de auto-suficiência e de segurança no abastecimento associada às melhorias ambientais e ao 
desenvolvimento regional.  
Nessa trajetória, enquanto os combustíveis fósseis ainda predominam na solução 
de transporte mundial, é fundamental a busca de produtos de melhor qualidade, com 
processos produtivos de maior eficiência energética, onde se busca a redução das emissões. 
Por exemplo, ZHANG & HUA (2007) mencionam que a efetiva integração de energia 
numa refinaria pode causar grande impacto na economia e na produção mais limpa. 
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Neste sentido, são necessários investimentos adiciona s para cuidar das emissões 
de CO2 e consumo de energia in-house adicionais (SZKLO & SCHAEFFER, 2007) que as 
refinarias têm ou terão com a entrada em operação das próprias unidades de processo para 
melhoria da qualidade ambiental dos combustíveis. Podem-se tomar como exemplo as 
plantas de hidrotratamento construídas nas refinarias brasileiras para fazer face à evolução 


































diesel metropolitano diesel interior
 
Figura 1.2 Evolução do Teor de Enxofre no Óleo Diesel Brasileiro (ANP, 2006) 
 
As decisões de investimento são as mais impactantes para garantir a 
sustentabilidade da empresa no longo prazo. A visão deve ser, portanto, objeto de 
cuidadosos estudos estratégicos e o direcionamento das pesquisas e desenvolvimento 
tecnológico tem importância crescente.  
No negócio petróleo, os investimentos devem se equilibrar entre o atendimento a 
demandas ambientais e a necessidade de aumento de marg m. Por exemplo, BOSCO 
(2007) menciona o plano de negócios da PETROBRAS 2008- 12, que prevê 
investimentos em unidades de fundo de barril e adapt ções metalúrgicas para processar 
petróleos de menor custo, aumentando a margem de refino, apesar do maior custo de 
processamento. Segundo AZEVEDO (2005), dos investimntos para melhorar a qualidade 
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ambiental dos produtos da REPLAN, destacaram-se as du  unidades de hidrotratamento 
construídas em 1998 e 2004, com capacidade de processar, cada uma, 5 mil m³ de carga por 
dia, ambas adaptadas para processar correntes de petróleos com alto teor de nitrogênio e 
características naftênicas.  
Não é suficiente, porém, a visão de longo prazo. A integração de todos os 
horizontes decisórios deve balizar o traçado das rot , garantir a consecução das estratégias 
demarcadas e criar conhecimento para ajustes e reformulações consistentes nos planos de 
negócios. Além disso, a adoção de um modelo de gestão fundamentado nos critérios de 
excelência, norteados por indicadores de desempenho, contituem um pré-requisito 
fundamental para o sucesso do desdobramento e realização das estratégias. 
MOREIRA (2003) mostra o caso bem sucedido da REPLAN na adoção de um 
modelo de gestão integrada, avaliado por indicadores segundo as perspectivas do Balanced 
Scorecard – BSC: financeira, mercado, sociedade, saúde, meio-ambiente, segurança, 
produtividade, investimento e aprendizado. O Prêmio Nacional da Qualidade de 2007, 
concedido ao conjunto das unidades do Abastecimento da PETROBRAS, o que inclui a 
REPLAN, simultâneo aos expressivos resultados da Companhia, confirmam a consistência 
do caminho da excelência. 
Relacionada à perspectiva financeira do BSC, a Otimização Global da Empresa – 
EWO, descrita em GROSSMANN (2005), é uma nova área que se situa na interface entre 
engenharia química e pesquisa operacional, que se tornou o maior objetivo nas indústrias de 
petróleo devido às pressões crescentes para manutenção da competitividade no mercado 
global. Sob o termo EWO, reúnem-se os conceitos tradicionais de Otimização da Cadeia 
Logística e Otimização Global de Processos. Seus maiores desafios são a integração e 
coordenação da tomada de decisões através dos vário locais e funções da companhia e 
através dos vários níveis de decisão, estratégico, tático e operacional. 
Relações complexas de suprimento e fontes não confiáveis de fornecimento de 
matéria-prima, por um lado, e as sempre crescentes xpectativas do cliente, por outro lado, 
acumulam enorme pressão nas cadeias de suprimento para o erar eficientemente e 
maximizar a lucratividade (KOO et al., 2006). Por isto, um dos maiores desafios da EWO é 
a otimização integrada da produção, conforme exemplo apresentado em NEIRO (2003). 
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1.2 Como Conseguir Lucro com Restrições Ambientais 
Para garantir os retornos dos investimentos, é necessário garantir: a integração da 
cadeia logística, a disponibilidade e integridade dos equipamentos, a confiabilidade humana 
e dos sistemas de controle e informação, entre outros. REDDY et al. (2004) menciona que, 
diante de uma realidade muito competitiva, operacionalmente complexa e de baixas 
margens, os refinadores investem em tecnologias avanç d s de tomada de decisão para 
responderem rapidamente a problemas e oportunidades com alto nível de confiança. 
Técnicas de otimização são utilizadas para nortear as decisões de negócio nos 
vários horizontes de planejamento. Segundo EDGAR & HIMMELBLAU (2001), formular 
o problema é talvez a etapa crucial em otimização, o que envolve a identificação e a 
organização em forma matemática de dois elementos essenciais: a função objetivo e o 
modelo de processos. Denomina-se função objetivo o critério de desempenho, por exemplo, 
o lucro da empresa, ou custo, ou volume de produtos ou consumo de energia. Denomina-se 
modelo de processos o conjunto dos fenômenos que interrelacionam as variáveis, dos 
limites físicos, dos desejos, das possibilidades, da  alternativas e das obrigações legais ou 
normativas. 
O objetivo principal de uma refinaria de petróleo é converter uma gama de crus 
(petróleos) em produtos finais de grande valor agregado, tais como gasolina, querosene de 
aviação e óleo diesel. A mistura e programação de curto prazo são aspectos críticos neste 
processo grande e complexo (MENDEZ et al., 2006). 
A Figura 1.3 mostra um exemplo de ganho de margem através dos processos de 
uma refinaria. A linha “1”, na coluna “Cru”, mostra a perda de valor do petróleo no sistema 
de transporte e armazenagem, por degradação de qualidade devido à mistura de petróleos 
mais nobres com petróleos menos nobres.  
Em seguida, na coluna “Produtos Intermediários”, o ganho de margem está 
associado à transformação do petróleo em produtos de maior valor, através dos processos 
de destilação, conversão e tratamento. Cada maneira d  produzir gera produtos em 
quantidades e qualidades distintas, portanto, com diferentes margens, exemplificadas pelas 
linhas “2” e “3”, o que se atribui (MIRANDA, 2001) à diferença entre a utilização de 
Instrumentação Básica (linha “2”) e a utilização de programas de controle avançado e 
otimização (linha “3”). Porém, a transformação através dos processos depende não só das 
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variáveis operacionais das plantas, mas também das variáveis logísticas de tancagem dos 
produtos intermediários e alocação e mistura de cargas dos processos. KELLY (2006) 
menciona o ganho escondido sob a definição ótima das variáveis logísticas, ou seja, 
















1: Contaminação e mistura de água e petróleos 
3: Controle avançado e otimização
5: Redução da sobreespecificação dos produtos
7: Otimização da receita
2: Instrumentação básica
4: Receita não otimizada


















Produtos Intermediários Blend Produto
 
Figura 1.3 Exemplo de Ganho de Margem de Através do Processo de Refino. Adaptada de 
SULLIVAN, 1990, apud MIRANDA (2001) 
 
Na terceira coluna, “Blend”, o valor dos produtos intermediários pode sofrer 
bastante impacto, positivo ou negativo, conforme são combinadas as diferentes correntes 
intermediárias para se compor o produto final. O objetivo, nesta fase, é fazer os produtos 
com a qualidade requerida, utilizando-se os componentes mais baratos e, dentro dos limites 
de flexibilidade dos mercados, produzir quantidade maior de produtos mais nobres, 
atingindo-se a otimização global (linha “8”). 
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Resumidamente, a margem de refino pode ser ampliada através da aquisição de 
matérias-primas de custo mais baixo, agregação de valor aos produtos, redução do custo 
operacional de processo e logística e melhoria da eficiência de entrega. 
A qualidade e custo do petróleo são os itens mais relevantes para a otimização do 
refino. Demanda, porém, o uso de programas otimizadores de médio prazo e abrangência 
corporativa, já que a aquisição do petróleo tem que ser feita com a devida antecedência e há 
significativa interferência entre alocação de petról o, alocação de mercados e os eventos 
programados e não programados nas unidades do sistema. 
Para melhoria de eficiência de entrega ao cliente, devem ser cuidados: o nível de 
serviço requerido pelo cliente, o nível global de estoques e a previsibilidade de produção. 
No curto prazo, a única ação de escopo da refinaria nesta área é equilibrar estoques 
intermediários e finais, a qual tenta encontrar uma solução de compromisso entre segregar 
diferentes componentes para misturá-los de forma lucr tiva (mais produtos intermediários) 
ou privilegiar a destinação das correntes ao tanque final (mais produtos finais), o que 
acomodaria maior severidade ou frequência de eventos operacionais sem que falte produto 
ao cliente. 
Na linha de trabalhos para aumento do valor agregado dos produtos, podem-se 
considerar algumas vertentes principais: definições dos modos de operação dos processos, 
gestão adequada dos produtos intermediários para se ter as quantidades e qualidades 
corretas dos componentes na hora adequada e a combinação e destinação ótimas dos 
mesmos. 
À parte as grandes parcelas de custo fixo e custos de paradas de manutenção, os 
custos dependentes dos modos de operação são normalmente considerados juntamente com 
o processo produtivo, para a busca da forma mais rentáv l de produção.  No exemplo da 
Figura 1.3, as linhas “3” e “8” representam os valores ótimos obtidos para máxima 
agregação de valor aos produtos da refinaria, considerados também os programas para 
redução de custos.  
Os sistemas de mistura são importantes peças da otimização do processo 
produtivo. Observando a diferença de valor entre as linhas “4” e “8”, na mesma Figura 1.3, 
pode-se notar que uma melhoria de processo pode ser completamente anulada por uma 
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degradação de valor no uso do produto intermediário p oduzido. O mau uso de um 
componente nobre ou a falta de espaço de armazenagem são dois exemplos comuns. 
Outro esclarecimento importante é que, via de regra, os componentes não se 
enquadram, isoladamente, nas especificações do produto final, necessitando de uma 
formulação viável e sem sobras que possam exceder a capacidade de armazenagem dos 
tanques de produtos intermediários.  
O esquema de otimização mais comum dos sistemas de mistura prevê a 
determinação da formulação que tenha menor desperdício, considerando-se os produtos 
intermediários que já estão em tanque. Dotar estes sistemas de sofisticados programas de 
controle que podem prever o comportamento da mistura e que fazem a correção de 
qualidade através de analisadores em linha, como em HARRIS et al. (2003), tem tornado 
viável o atendimento simultâneo a tantas restrições simultâneas e a escolha da receita mais 
lucrativa. 
A Figura 1.4 apresenta as principais restrições e considerações que devem ser 














Figura 1.4 Representação Esquemática das Possibilidades de Mistura 
 
Os esforços de otimização consistem em buscar a melhor solução de um 
susbsistema sem perder a visão do conjunto. Na indústria do refino, é unânime a adoção de 
vários níveis de decisão, o que estrutura o conjunto em subsistemas dispostos 
hierarquicamente. Isto se deve ao fato de que o sistema é grande, complexo, tem atividades 
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com dinâmicas completamente diferentes e o nível de cert za dos pressupostos varia muito 
entre os subsistemas.  
A adoção de estratégias muito abrangentes e especializadas nos sistemas de 
blending genéricos, como propostas em GLISMANN & GÜNTER (2001), podem não 
funcionar tão bem em sistemas de misturas de refinaias.  Perfazer todos os níveis 
hierárquicos sem considerar a integração com as unidades de processo pode causar a perda 
de aderência e, consequentemente, de lucro. 
 Na literatura, as estruturas hierárquicas mais comuns para o refino de petróleo 
preconizam de três a cinco níveis locais, como em MORO (2000) e MAGALHÃES (2004), 
cujas descrições fazem correspondência com os seguint s quatro níveis: planejamento de 
produção, rodado mensalmente, que responde quais modos de operação das unidades de 
processo serão usados para transformar o petróleo alocado em produtos contratados pelos 
clientes; a programação de produção, segundo nível, define diariamente a seqüência de 
todos os eventos com horizonte semanal; o terceiro nível detalha a programação para cada 
unidade de processo, sistema de transferência, mistura e estocagem e utilidades; o quarto 
nível engloba todas as decisões que são tomadas durnte a produção, ou seja, com horizonte 
de segundos a horas.  
A nomenclatura utilizada varia conforme o autor, mas as estruturas efetivamente 
implantadas seguem as necessidades percebidas pelas refin rias considerando as questões 
de abrangência dos modelos, grau de incerteza das informações e horizonte de 
planejamento. 
 Para nortear o funcionamento dos sistemas de mistura, há decisões tomadas em 
vários níveis de decisão, corporativos e locais. No nível estratégico, pode-se definir pela 
construção de um novo sistema ou aumentar o nível tecnológico do sistema existente. As 
variáveis críticas que predominarão no mês, como propriedades e disponibilidades médias 
de componentes são conseqüências das decisões de matéria-prima e mercados definidas 
pelo modelo de otimização corporativo. Localmente, pode ser necessária a reorientação das 
variáveis operacionais dos processos para permitir o atendimento a alguma especificação 
cuja previsão não foi precisa no nível da programação de produção. Os destinos dos 
produtos intermediários em relação aos tratamentos disponíveis são às vezes definidos pela 
programação de produção segundo a ótica do momento; uma reprogramação poderia ser 
11 
necessária após conhecidos os valores reais das propriedades. Como último exemplo, um 
consumo excessivo de componentes pelo sistema de blending poderia gerar a necessidade 
de uma reprogramação completa da refinaria, inclusive o sequenciamento do petróleo 
processado. 
A solução do nível de programação de produção é a mais complexa do ponto de 
vista de quantidade de decisões a serem tomadas, pois define a seqüencia de eventos de 
todas as unidades de processo e o sistema de transferência e estocagem.  Em refinarias onde 
a dinâmica da programação for pequena, este nível poderia perfeitamente produzir uma 
solução bem detalhada, contemplando todas as ordens  produção, tratamento, 
transferência e mistura, como em PINTO et al. (2000). Porém, em refinarias complexas do 
ponto de vista da logística, o detalhamento excessivo pode tornar impraticável a interação 
de um único agente humano com um software de otimização ou simulação para se chegar a 
uma solução satisfatória a tempo. 
Muitos refinadores desenvolvem ferramentas próprias p ra a programação de 
produção, comumente baseadas em simulação (MAGALHÃES et al., 1998). De acordo 
com MORO & PINTO (2004), trabalhos científicos para  programação de produção têm se 
concentrado em modelos de otimização e métodos de solução para subsistemas de 
refinarias, devido principalmente à complexidade da atividade, que é traduzida em 
problemas combinatoriais de larga escala, e limitações na tecnologia computacional. 
Soluções de otimização globais para a programação de produção foram 
desenvolvidas, porém, aplicadas em refinarias simples ou com modelos simplificados. Por 
exemplo, ZHANG & HUA (2000) integraram o modelo geral de programação com os 
modelos rigorosos das unidades de processo de uma refin ria que tem apenas cinco 
processos, cinco misturadores e dois divisores de fluxo. CASAS-LIZA & PINTO (2005) e 
JIA & IERAPETRITOU (2004) aplicaram otimização misto-inteira linear (MILP) para 
resolver a programação da produção de plantas de lubrificantes e parafinas; no primeiro 
caso, não há estimativas de propriedades das correntes; no segundo, as propriedades são 
modeladas linearmente. FLOUDAS & LIN (2004) trataram  otimização de programação 
de processos contínuos e batelada, porém, as receitas dos produtos são conhecidas a priori. 
O estudo de caso apresentado em MORO & PINTO (2004) consiste numa refinaria com 
poucos modos de operação e logística interna simples, da mesma forma que o complexo 
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petroquímico utilizado por SCHULZ et al. (2005). GÖTHE-LUNDGREN et al. (2002) 
otimizam com MILP uma planta química com poucos processos e muitos modos de 
operação; o blend, porém é tratado à parte. JIA & IERAPETRITOU (2004) e 
MAGALHÃES (2004) utilizaram métodos de decomposição segundo o critério funcional 
fornecedor-cliente. WU & IERAPETRITOU (2003) avaliaram vários métodos de 
decomposição para a programação ótima da produção em plantas químicas, mas o 
fluxograma de processo é, de longe, bem mais simplif cado que os de uma refinaria. 
SMANIA (2002) e SIMÃO et al. (2007) aplicaram técnicas de otimização ao mesmo 
protótipo de refinaria, contendo apenas uma unidade e destilação, sendo que o primeiro 
utilizou técnicas misto-inteiras e o último utilizou algoritmos genéticos. 
 
1.3 Objetivo do Trabalho 
A Refinaria de Paulínia – REPLAN é um grande produtr e blender de óleo diesel, 
abastecendo em torno de 25% do mercado brasileiro. O sistema de abastecimento do estado 
de São Paulo, ao qual a Refinaria pertence, é bastante complexo pelo grande nível de 
integração entre as unidades, tornando críticos os tempos de planejamento e adaptação a 
demandas externas. Internamente, as possibilidades de combinações de correntes dos dois 
trens de processo e componentes estocados conferem bastante complexidade ao sistema 
produtivo.  
As especificações dos combustíveis estão cada vez mais rigorosas, em atendimento 
aos clamores ambiental e tecnológico. As duas especificações de óleo diesel produzidas na 
REPLAN atendem a várias especificações relacionadas com a volatilidade, fluidez, 
composição e combustão, entre outras, com diferenças básicas no teor de enxofre e 
temperatura de destilação T85: o óleo diesel interior tem teor de enxofre máximo de 2000 
ppm e T85 máximo de 370ºC, e o óleo diesel metropolitano tem teor de enxofre máximo de 
500 ppm e T85 máximo de 360ºC. Na REPLAN, estes dois tipos de ólo diesel 
compartilham componentes, exigindo uma gestão de estoque intermediária eficiente. 
Os dois tipos de óleo diesel da REPLAN são compostos, basicamente, por 6 tipos de 
componentes: óleo diesel externo, recebido de oleoduto; iesel hidrotratado; nafta pesada, 
querosene, diesel leve e diesel pesado destilados. Entretanto, uma análise dos fluxos à 
montante dos sistemas de transferência revela que os cinco componentes internos se 
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desdobram em 16 correntes intermediárias: as cargas dos hidrotratamentos, compostas por 
duas correntes de óleo leve de reciclo de craqueamento catalítico, óleo vegetal e seis 
correntes de coqueamento retardado (gasóleos médios, gasóleos leves e naftas pesadas); nos 
destilados, uma mistura de naftas pesadas de destilação e outras seis correntes de destilados 
médios (querosene, diesel leve e diesel pesado). 
Existem muitas combinações possíveis para a produçã deste combustível na 
REPLAN, desde o controle de qualidade de cada componente nas unidades de destilação, 
craqueamento catalítico e coqueamento retardado, passando pela composição da carga de 
cada unidade de hidrotratamento, até a mistura final de cada tipo de óleo diesel.  
As três tentativas de implantação de ferramentas abrangentes para simulação da 
produção desde FERREIRA et al. (1990) não tiveram sucesso por causa da 
incompatibilidade entre os tempos de resolução e a dinâmica dos eventos geradores de 
reprogramação, entre outras questões específicas. Para ilustrar a dinâmica da programação 
de produção, em média de três a quatro vezes por semana, novos eventos exigem revisão da 
programação após o final do horário de trabalho administrativo. A revisão do elenco 
inicialmente planejado para o mês também é significativa, tendo ultrapassado 50% em 
alguns meses de 2006. 
As decisões de curto prazo deste sistema produtivo consistem num desafio de 
integração dos mundos do processo e da logística, sep rados por equipes, culturas, técnicas 
e ferramentas distintas.  De acordo com GROSSMANN (2005), a integração entre RTO e 
os níveis de planejamento e programação de produção receberam virtualmente nenhuma 
atenção na literatura.  
Desta forma, o objetivo deste trabalho foi o estudo da hierarquia de decisões com 
foco na programação de curto prazo e o desenvolvimento de uma ferramenta de otimização 
para uso diário na REPLAN, que integrasse variáveis d  logística e processo visando obter 
o máximo lucro com a produção simultânea dos dois tipo  de óleo diesel, de forma sensata, 
eficiente e flexível. 
E como objetivos específicos, foram escolhidos: a explicitação das variáveis que 
representam as competições dos produtos finais pelas frações de hidrocarbonetos; o 
gerenciamento de cargas dos dois hidrotratamentos; a rientação de toda a produção de 
óleo diesel por mistura, informando ao sistema de tempo real descrito em HARRIS et al. 
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(2003) as receitas ideais e os limites de estoques bem como toda a produção de óleo diesel 
especial; a modelagem do blending em linha e em tanque, incluindo as regras de mistura; a 
modelagem das mudanças de qualidade devido à introduçã  de unidades de 
hidrotratamento e a apresentação das funções-objetivos de otimização de mistura. 
O trabalho é apresentado ao longo dos Capítulos 2 a 6. 
O Capítulo 2 apresenta o contexto do problema, com a descrição do sistema 
produtivo e do contexto regional da Refinaria de Paulínia, uma breve introdução ao 
combustível óleo diesel, as principais propriedades de interesse e as especificações atuais. 
O objetivo do estudo sobre hierarquia de decisões para refinarias de petróleo, 
apresentado no Capítulo 3, foi garantir a visão de conjunto quando for se tratar da 
otimização do subconjunto envolvido na produção do óle  diesel. Aí estão o histórico e 
descrição da hierarquia de decisões de produção da REPLAN bem como a justificativa para 
a adição de um subnível de otimização entre os níveis d  programação de produção e 
detalhamento operacional. 
O modelo de otimização é desenvolvido ao longo dos Capítulos 4 e 5. No Capítulo 
4 são desenvolvidos os modelos de mistura e no Capítulo 5 são apresentados os modelos 
operacionais, primeiramente dos processos químicos, como subsídio para definições de 
integração entre níveis e escolha das variáveis repres ntantes da competição entre o óleo 
diesel e outros produtos. Em seguida, ainda no Capítulo 5, é apresentado o modelo 
operacional do sistema completo de bl nding de óleo diesel, representando as correntes de 
processos, pontos de mistura, competidores, pontos de acúmulo, divisores de fluxos, 
tratamentos, mercados e todas as possibilidades de transferência. 
O Capítulo 6 define o problema de otimização, apresenta as escolhas de ambiente, 
ferramentas e algoritmos, descreve a seqüência geral adotada para a solução do modelo do 
Capítulo 5 e apresenta os resultados da implementação do otimizador diário. 





2 Esquema de Refino e Diesel da REPLAN 
A Refinaria de Paulínia - REPLAN - possui a maior capacidade de refino entre as 
instaladas no Brasil. Integra um complexo regional de transporte e refino na área de São 
Paulo, que engloba três outras refinarias e várias bases intermediárias e terminais de 
petróleos e derivados (FERREIRA et al., 1990). 
Inaugurada em 1972, é responsável por cerca de 20% do petróleo refinado no país. 
Das suas unidades saem os produtos que abastecem o interi r de São Paulo, Triângulo 
Mineiro e região Centro-Oeste. Óleo diesel, gasolina automotiva e óleo combustível puxam 
a produção, refletindo a vocação da empresa de atender a população em algumas de suas 
necessidades básicas (REPLAN, 2002). 
Conforme publicado em BOSCO (2007), a REPLAN tem capa idade referencial 
de 365 mil barris de petróleo por dia, tendo processado 341 mil barris por dia, em média, no 
ano de 2006, para produção de GLP, nafta petroquímica, gasolina, querosene de aviação, 
óleo diesel, asfaltos, coque, óleo combustível, enxofre e Solventes. Iniciou o seu processo 
de modernização com visão 2011, para ampliação da capacidade em 5 mil m3/dia, melhoria 
na qualidade de combustíveis e melhorias ambientais diversas voltadas à recuperação de 
energia e reaproveitamento do vapor, reuso de água e redução de emissões. Haverá também 
a redução da necessidade de importação de enxofre no Brasil, com o aumento da retirada 
deste elemento dos combustíveis. 
 A Figura 2.1 mostra a área da REPLAN, com a posiçã de cada planta de 
processos, utilidades e outras instalações. A Figura 2.2 mostra o texto descritivo das áreas. 
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Figura 2.2 Folheto com Detalhes da REPLAN (REPLAN, 2004) 
 
A REPLAN tem uma vocação inequívoca para produção de óleo diesel, 
diferentemente do foco mais comum, como em JIA & IERAPETRITOU (2004), que é a 
produção de gasolina. A Refinaria se enquadra em um dos perfis previstos por TAVARES 
(2005), que propôs critérios, estratégias e rotas tecnológicas para a expansão do parque de 
refino brasileiro sob a ótica de segurança energética - redução da vulnerabilidade em 
relação a derivados importados - e maximização da rent bilidade. 
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Na evolução do parque de refino proposta, TAVARES (2005) adota uma 
classificação geral dos perfis para novas refinarias quanto a sua vocação principal: (1) 
vocação para combustíveis, otimizada para óleo diesel; (2) vocação para combustíveis, 
otimizada para gasolina e (3) vocação para insumos petroquímicos e combustíveis, 
otimizada para propeno. 
As rotas tecnológicas propostas para o perfil (1) são principalmente o 
coqueamento retardado – UCR – e o hidrocraqueamento catalítico - HCC. A REPLAN 
inaugurou uma UCR em 1998, a segunda em 2004 e tem perspectiva de construir uma 
terceira UCR. 
Hoje, ela produz cerca de 800 000 m3 de óleo diesel interior e 100 000 m3 de óleo 
diesel metropolitano por mês. Este volume, além de aproximadamente 100 000 m3 ensais 
de óleo diesel externo, compõem o pool dos sistemas de mistura da Refinaria, que atendem 
a 25% do mercado brasileiro de óleo diesel, abastecendo o interior do estado de São Paulo, 
região Centro-Oeste do Brasil, parte da região Norte e ainda parte dos estados do Paraná, 
Minas Gerais e Bahia. O óleo diesel corresponde a mais de 50% do volume de produtos da 
Refinaria, justificando um estudo aprofundado, de forma a aperfeiçoar sua produção. 
O seu conjunto de instalações de produção compreende várias unidades de 
processo e tratamento, sendo cada uma delas uma plant química completa, interligadas por 
um sistema de transferências internas e externas, mistura e estocagem de derivados, 
matérias-primas e produtos químicos, totalizando cerca de 170 tanques e esferas, 3.2 
milhões de m3, 48 produtos, 12 000 alinhamentos. Adicionalmente, ela possui sistemas de 
tratamentos de gases, de água, despejos, recuperação de enxofre e os sistemas de geração 
de utilidades, tais como vapor e energia elétrica. 
Várias unidades de processo produzem correntes que participam da composição do 
óleo diesel, as quais podem ser hidrotratadas em duas unidades de hidrotratamento - HDT. 
As duas destilações atmosféricas contribuem com as correntes do diesel pesado, diesel leve, 
querosene e nafta pesada; as duas unidades de craquamento catalítico contribuem com o 
óleo leve de reciclo; as duas unidades de coqueamento r tardado contribuem com os 
gasóleos médios, gasóleos leves e naftas pesadas. Em torno de 30 000 m3 diários de 
componentes e também o óleo vegetal competem por cerca d  11 000 m3/d de capacidade 
de hidrotratamento.  
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Cerca de 50 tipos de petróleo participaram de forma significativa da composição 
da carga da REPLAN em 2006. A adaptação da programação à constante mudança da 
composição do petróleo é um exercício diário, já que a produção do combustível é restrita 
por 11 limites principais de propriedades em cada especificação: ponto de fulgor mínimo, 
temperatura de destilação mínima e máxima relativa à recuperação de 50% (T50) da 
amostra, temperatura de destilação máxima relativa à recuperação de 85% (T85) da amostra, 
massa específica mínima e máxima, viscosidade mínima e áxima, ponto de entupimento 
máximo, teor de enxofre máximo e número de cetano mí imo. 
No cenário de forte demanda e altos preços do óleo diesel, a alocação apropriada 
de correntes nas unidades de HDT pode redundar num grande lucro adicional para a 
Refinaria, devido a: 
• escolha de correntes de valor mais baixo para incorporação aos dois tipos de óleo 
diesel; 
• aumento do volume de produção de óleo diesel através de incorporação de correntes ao 
HDT que iriam para outro produto, como óleo combustível ou carga de craqueamento 
catalítico; 
• aumento do volume de produção de óleo diesel através da incorporação de correntes in 
natura ao diesel hidrotratado para composição dos produtos finais; 
• divisão ótima dos componentes nas cargas dos HDTs, adequados às campanhas 
específicas para as duas especificações de óleo diesel. 
 
2.1 Esquema de Refino 
Numa refinaria típica, mostrada na Figura 2.3, o petróleo, que é uma mistura de 
hidrocarbonetos, é fracionado em misturas mais refinadas que vão desde as compostas por 
hidrocarbonetos leves (gases, gasolinas), passando pelas misturas compostas por 
hidrocarbonetos de cadeias de carbono intermediárias (querosene, diesel), até as de 
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Figura 2.4 Esquema de Refino da REPLAN. Adaptado de CHAN (2007) 
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O encadeamento das várias unidades de processo dentr  uma refinaria é o que 
se denomina de “esquema de refino”, conforme definido em ABADIE, 2002, apud 
TAVARES (2005). No esquema de refino da REPLAN, mostrado na Figura 2.4, constam 
duas unidades de destilação, duas de craqueamento catalítico, duas de coqueamento 
retardado e duas de hidrotratamento de instáveis. 
TAVARES (2005) apresenta o histórico das escolhas tecnológicas do refino no 
Brasil e no mundo e explica que nem todos os derivados podem ser produzidos com 
qualidade, direta e economicamente de qualquer tipo de petróleo assim como não existe 
uma técnica única de refino adaptável a qualquer tipo de óleo bruto. A “arte” de 
compatibilizar as características dos vários petrólos que devam ser processados numa dada 
refinaria com a necessidade de suprir-se de derivados em quantidade e qualidade a região 
de influência dessa indústria faz com que surjam arranjos de várias unidades de 
processamento para que esta compatibilização seja feit  da forma mais racional e 
econômica possível.  
Nesse sentido, a Figura 2.5 mostra um exemplo simplif cado de agregação de valor 
dos hidrocarbonetos ao longo de sua passagem pelas unidades de processo, para petróleos 
pesados e leves.  
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Nos primeiros tempos da indústria do petróleo, o refino era uma operação de 
destilação, cujo objetivo era, simplesmente, produzir os dois únicos produtos então 
conhecidos: o querosene para iluminação e o óleo combustível. Poucos anos após a 
descoberta do petróleo, começou-se a aperfeiçoar o processo de destilação e a obter outros 
produtos, como, por exemplo, a gasolina. É importante notar que, desde seus primeiros 
usos, o petróleo estava voltado para facilitar a vida das pessoas e alavancar o 
desenvolvimento sócio-econômico dos países. Daí por diante, foram introduzidas múltiplas 
e profundas inovações, transformando as primitivas de tilarias em modernas unidades 
industriais automatizadas e produzindo ampla linha de combustíveis e derivados de 
utilização industrial (ANP, 2002a). 
Atualmente, derivados de petróleo de cadeias leves e intermediárias são 
produzidos por destilação a pressões próximas da atmosférica. Os derivados de cadeias 
mais pesadas são produzidos por destilação a vácuo. 
No capítulo sobre a evolução tecnológica do refino, TAVARES (2005) apresenta o 
craqueamento catalítico como uma maneira consagrada de produção de olefinas, gasolina e 
destilados a partir de gasóleo. Menciona que o processo surgiu um pouco antes da Segunda 
Guerra Mundial, tomando um grande impulso com este conflito, em face da necessidade 
dos Aliados em suprir de gasolina e material petroquímico as suas tropas, e se firmou 
devido ao rendimento, qualidade e baixos custos de produção da gasolina. Ele tem sido a 
principal unidade de conversão das refinarias, em função de melhorias contínuas em seu 
projeto mecânico e nos catalisadores empregados.  
Sobre o coqueamento retardado, TAVARES (2005) menciona que é um processo 
que surgiu logo após a Segunda Guerra Mundial e tinha i icialmente por objetivo craquear 
resíduos para aumentar o volume de cargas de craqueamento catalítico. O coque gerado era 
considerado um subproduto e era vendido a preço de carvão mineral. Com a evolução da 
indústria do alumínio, o coque do tipo agulha mostrou-se um excelente material para a 
produção dos eletrodos, bem como para uso na siderug a, na obtenção de aços especiais. 
Atualmente, a possibilidade de transformar frações residuais em leves e médias conferiu ao 
processo uma grande importância em face principalmente de sua rentabilidade e 
flexibilidade operacional.  
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O hidrotratamento é um dos princípios modernos da tecnologia de refino, 
conforme YEN, 1998, apud TAVARES (2005), e é baseado na adição de hidrogêni com o 
objetivo de saturar olefinas, saturar e romper anéis aromáticos e ainda remover 
heteroátomos e metais. Os investimentos em unidades de hidrotratamento para melhoria da 
qualidade dos combustíveis foram definidos na PETROB AS, entre outros objetivos, para 
reduzir o teor de enxofre (BOSCO, 2007). 
2.1.1 Destilações 
O petróleo é composto por milhões de tipos de hidrocarbonetos. Baseado nos 
pontos de ebulição verdadeiros, PEV, os petróleos podem ser separados em diversas frações 
obtidas por operação das destilações atmosférica e a vácuo (GUPTA & ZHANG, 2006). O 
processo de destilação é o mais básico no refino de petróleo. Pode ser feito em diferentes 























































Figura 2.6 Exemplo de Esquema da Destilação Atmosférica e a Vácuo 
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O objetivo é a obtenção das frações básicas do petróleo, as quais podem alimentar 
os demais processos, são elas: gás combustível (GC), gás liquefeito de petróleo (GLP), 
nafta leve (NL), nafta pesada (NP), querosene (Q), diesel leve (DL), diesel pesado (DP), 
resíduo atmosférico (RAT), gasóleo leve de vácuo (GOL), gasóleo pesado de vácuo (GOP) 
e resíduo de vácuo (RV). 
A Figura 2.6 mostra o esquema simplificado de uma planta contendo processos de 
destilação de pré-fracionamento (“Pre-flash”), destilação atmosférica e destilação a vácuo. 
Um dos processos básicos de uma unidade de destilação é a torre atmosférica, cujo 
fluxograma simplificado está mostrado na Figura 2.7.
 
 
Figura 2.7 Fluxograma Simplificado de uma Torre Atmosférica (PINHEIRO, 1996) 
 
Neste processo, segundo PINHEIRO (1996), o fracioname to ocorre quando a 
carga aquecida adentra a torre. Os produtos mais voláteis (de maior pressão de vapor ou 
mais leves) vão se acumulando nos pratos superiores (t po) e os produtos menos voláteis 
(de menor pressão de vapor ou mais pesados) nos prat inferiores (fundo). O vapor que sai 
pelo topo da torre é resfriado em um condensador a águ . Após o resfriamento, parte do 
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vapor se condensa e vai para o vaso acumulador, onde é acumulado o líquido que foi 
condensado. Ao sair do vaso condensador, parte do líquido vai para a próxima etapa do 
processamento e parte retorna à torre através do refluxo de topo. O vapor que não se 
condensou sai pelo topo do vaso e vai para a outra etapa do processamento. O líquido que 
se acumula no fundo da torre vai para o refervedor (aquecedor), o qual é um vaso aquecido, 
onde ocorre a vaporização do líquido em seu interior. Uma parte do produto vaporizado 
retorna à torre e parte do líquido é enviado a outro estágio do processamento. 
Para uma planta de destilação, podem ser estabelecidos d versos conjuntos de 
variáveis operacionais, chamados “condicionamentos”, levando-se as correntes a 
determinadas faixas de quantidade e/ou qualidade, a partir dos objetivos de produção 
referentes a cada uma delas. Como exemplo de objetivo de produção, a corrente de 
querosene pode ser produzida buscando-se diferentes specificações: o querosene de 
aviação (QAV), o querosene para interface de oleodutos (QTRANSF), o querosene para 
produção de óleo diesel (QINT) e o querosene diluente de óleo combustível (QCOMB). 
Os diversos modos de operação de um processo de destilação correspondem às 
combinações: 
• do condicionamento ótimo planejado segundo um objetivo de otimização; 
• dos diversos destinos das correntes intermediárias, internamente ou na saída da planta. 
Chama-se campanha o período em que a unidade processou uma carga sem 
variações significativas sustentadas, no mesmo modo de operação. Se o processo é 
alimentado por mais de um tanque de petróleo simultaneamente, a troca de qualquer deles 
ou a variação das proporções é considerada um troca de mpanha.  
A Tabela 2.1 e a Tabela 2.2 mostram exemplos de modos de operação praticados, 
respectivamente, pelas unidades DEST1 e DEST2 da REPLAN. A coluna de nafta leve 
(NL) indica o destino final da corrente, gasolina (GLNA) ou nafta petroquímica (NPTQ); a 
coluna NL DEBUT1 indica a origem da nafta que alimenta a debutanizadora “1”; a nafta 
pesada (NP) pode ser retirada na fracionadora (FRAC) ou no fundo da debutanizadora “1” 
(DEBUT1); o refluxo circulante de topo (RCT) pode ser retirado ou não; o querosene (Q) 
tem os vários destinos já mencionados; o óleo diesel pode ser direcionado para o óleo diesel 
interior (DIEI) ou para o óleo diesel metropolitano (DIEM); os resíduos podem ser 
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direcionados para carga de craqueamento (RATCRAQ), para cimento asfáltico de petróleo 
(CAP), para óleo combustível (OC) e para carga de coqueamento retardado (UCR). 
 
Tabela 2.1 Modos de Operação da Unidade DEST1 da REPLAN 
 
Tabela 2.2 Modos de Operação da Unidade DEST2 da REPLAN 
 
2.1.2 Craqueamentos Catalíticos 
Em refino de petróleo, FCC significa craqueamento catalítico em leito fluido (do 
inglês fluid catalytic cracking) e é um dos processos mais importantes em refinarias 
(VASCONCELOS et al., 2005). As plantas de FCC são produtoras de gás de cozinha ou 
gás liquefeito de petróleo (GLP), nafta craqueada para gasolina e resíduo aromático 
(RARO), além de diluentes de óleo combustível e correntes que comporão o óleo diesel 
após serem hidrotratadas, como o óleo leve de reciclo (OLR) e a nafta pesada craqueada. 
Os gasóleos produzidos nas torres de destilação a vácuo são misturas de 
hidrocarbonetos mais longos e pesados que os do óleo diesel. Assim, o gasóleo é um 
produto que poderia ser usado apenas como parte de ól os combustíveis. 
Modo NL NL DEBUT1 NP RCT Q DIE RAT/RV
1 GLNA NL TQ ou NL FRAC DEBUT1 SIM QINT DIEI CAP
2 GLNA NL TQ ou NL FRAC DEBUT1 SIM QINT DIEI RATCRAQ
3 GLNA NL TQ ou NL FRAC DEBUT1 SIM QCOMB DIEI OC/UCR
4 NPTQ NL TQ ou NL FRAC DEBUT1 SIM QINT DIEI OC/UCR
5 GLNA NL TQ ou NL FRAC DEBUT1 SIM QINT DIEI OC/UCR
6 GLNA NL TQ ou NL FRAC FRAC NÃO QINT DIEI OC/UCR
7 NPTQ NL TQ ou NL FRAC FRAC NÃO QINT DIEI OC/UCR
8 NPTQ NL TQ ou NL FRAC FRAC NÃO QINT DIEM OC/UCR
9 GLNA NL TQ ou NL FRAC DEBUT1 SIM QINT DIEM OC/UCR
10 NPTQ NL TQ ou NL FRAC DEBUT1 SIM QINT DIEM OC/UCR
Modo NL NL DEBUT2 NP RCT Q DIE RAT/RV
1 GLNA NL TQ ou NL FRAC FRAC NÃO QTRANSF DIEI OC/UCR
2 GLNA NL TQ ou NL FRAC FRAC NÃO QAV DIEI OC/UCR
3 NPTQ NL TQ FRAC NÃO QAV DIEI OC/UCR
4 NPTQ NL FRAC FRAC NÃO QAV DIEI OC/UCR
5 GLNA NL TQ DEBUT2 SIM QINT DIEI OC/UCR
6 GLNA NL TQ ou NL FRAC FRAC NÃO QAV DIEM OC/UCR
7 NPTQ NL TQ ou NL FRAC FRAC NÃO QAV DIEM OC/UCR
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As refinarias, em geral, incluem unidades com reatos químicos, unidades em que 
hidrocarbonetos de cadeias longas são convertidos, quebrados (crack) em hidrocarbonetos 
de cadeias menores. Normalmente, a quebra das cadeias consome energia, o que significa 
que as unidades de conversão incluem fornos para aquecimento e pirólise da mistura. 
Quando a quebra das cadeias é facilitada pelo uso de catalisadores, o craqueamento se diz 
catalítico. 
Além do gasóleo da destilação a vácuo, outros gasóleo  e naftas podem ser 
candidatos ao craqueamento catalítico. No caso da REPLAN, gasóleos e naftas oriundas 
das unidades de coqueamento retardado se distribuem entre as duas plantas de FCC. 
Bombeada para o FCC, a carga é pré-aquecida em uma bateria de trocadores de 







Figura 2.8 Processos de Reação do FCC 
O gasóleo parcialmente vaporizado é encaminhado para a base de um grande 
tubulão, onde encontra um pó de fina granulometria (como a de um talco), o catalisador, à 
temperatura de cerca de 700oC. Esse nível térmico é suficiente para promover uma brusca 
vaporização do gasóleo, que sobe pelo tubulão, arrast ndo o catalisador. O tempo de 
residência de dois a três segundos é suficiente para ocorrer quebra das cadeias carbônicas 
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do gasóleo, que é convertido em hidrocarbonetos leves (gás combustível, GLP e naftas), 
intermediários (óleo leve) e pesados (coque). 
A mistura de craqueados e catalisador, saindo do tubulão-reator (riser), alcança 
um grande vaso separador. Nesse vaso, por efeito de redução de velocidade, o catalisador é 
decantado para o fundo e os craqueados seguem para um sistema de torres de destilação 
para fracionamento. 
Ao longo do riser, ocorre também a formação de um material altamente rico em 
carbono, que se deposita sobre as partículas do catalisador, desativando-o por bloqueio 
físico dos poros: é o chamado coque de FCC. Essa é a r zão de o catalisador que segue para 
o fundo do vaso divisor estar escuro, cheio de depósito rico em carbono e desativado 
quimicamente. 
O catalisador flui por gravidade para um segundo grande vaso. Esse vaso possui 
grades ou anéis de distribuição de quantidade de ar que é injetada na grande massa de 
catalisador. O ar serve para deixar o pó em estado de suspensão (fluidização) e promove a 
queima do coque, aquecendo o catalisador até os 700oC. O vaso onde ocorre a queima do 
coque é mais conhecido como regenerador do FCC, uma vez que a atividade catalítica do 
catalisador é restaurada. 
No regenerador, um grande inventário de catalisador é mantido fluidizado e em 
estado de queima/restauração da atividade catalítica. Desse inventário, cerca de 10% é 
circulado a cada minuto para o riser, provendo às reações de craqueamento a energia 
necessária para a quebra das cadeias. 
O FCC é um sistema de equilíbrio: equilíbrio térmico porque a energia consumida 
nas reações de craqueamento no riser é produzida no regenerador, fechando-se o balanço 
pela produção de coque; equilíbrio mecânico porque as pressões devem ser tais que o 
catalisador circule do regenerador para o riser, deste para o vaso separador e deste para o 
regenerador, sem reversão de fluxo; equilíbrio econômico porque converte frações de 
menor valor comercial (gasóleos e naftas instáveis) em produtos de alto valor, como o GLP 
e a gasolina. 
Na Figura 2.9, é mostrado um esquema possível do flux  de processo de uma 
planta de craqueamento catalítico, o qual possui, além do conjunto reator-regenerador, a 
representação da área fria, com os processos de fracionamento principal, retificações 
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laterais, compressão de gases, adsorção de C3  extração de C2, destilações auxiliares 
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Figura 2.9 Fluxo Simplificado de Processo do FCC 
 
Algumas retiradas apresentadas na Figura 2.9, como a nafta craqueada pesada, o 
óleo diluente e o óleo pesado de reciclo, são possibilidades de correntes de saída da 
fracionadora, além das retiradas típicas de nafta craqueada, óleo leve de reciclo e óleo 
decantado. As faixas aproximadas de hidrocarbonetos destas correntes estão mostradas na 
Figura 2.10. 
Quanto aos modos de operação dos craqueamentos catalíticos da REPLAN, a 
Tabela 2.3 mostra exemplos do FCC1, onde os modos se definem em torno da carga dos 
dois risers, e a Tabela 2.4 mostra exemplos do FCC2, onde os modos se definem em torno 




Tabela 2.3 Modos de Operação do FCC1 da REPLAN 
Modo RISER1 RISER2
1 Gasóleo Gasóleo + Nafta externa
2 Gasóleo Nafta externa (alta severidade)
3 Gasóleo Reciclo de nafta (alta severidade)  
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Figura 2.10 Correntes dos Craqueamentos Catalíticos 
 
2.1.3 Coqueamentos Retardados 
O processo de coqueamento retardado permite a conversão de frações residuais em 
coque verde de petróleo (chamado coque verde, CVP ou simplesmente coque), GLP, 
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correntes instáveis na faixa do óleo diesel, que demandam hidrotratamento, e cargas leves e 
pesadas para o craqueamento catalítico.  De outra forma, o resíduo de vácuo seria 
direcionado à produção de óleo combustível, o qual tem preço baixo e restrições ambientais 
ao seu uso. Além disto, em cenários de falta de diluentes ou excesso de resíduo, 
componentes potencialmente nobres podem ser desviado  para a diluição do óleo 
combustível para acerto das especificações. 
A construção das plantas de coqueamento retardado no Brasil foi definida diante 
da necessidade de aumento das margens de refino, num contexto de grande oferta de 
petróleos pesados e entrada do gás natural na matriz energética brasileira, em substituição 
parcial ao óleo combustível. 
O processo de coqueamento retardado é fruto de uma evolução do processo de 
craqueamento térmico e é uma tecnologia consagrada mundialmente. Em relação aos 
antigos processos de craqueamento térmico de gasóleo, ele utiliza simultaneamento pressão 
e aquecimento para craqueamento, separa os processos de craqueamento e coqueamento e 
utiliza dois ou mais reatores para simular um processo contínuo a partir de um processo 
individual em batelada de cada reator. Duas grandes dificuldades no processo são: a grande 
necessidade de tratamento dos produtos instáveis e a trabalhosa operação de 
descoqueamento - remoção do coque sólido dos reatores. Estas dificuldades estimulam a 
busca de revoluções tecnológicas para o aproveitamen o do fundo de barril. 
A Figura 2.11 mostra os principais sistemas de uma planta de coqueamento 
retardado, porém, com apenas um forno. Normalmente, dois fornos operam em paralelo 
para que seja possível, entre outras vantagens, o descoqueamento de um deles com o outro 
em operação, o que ocorre com freqüência aproximada de uma vez a cada ano. Mesmo que 
a planta seja projetada para que as reações de coquamento se dêem no reator, o processo 
também ocorre, porém em menor monta, nos passes dos forn .  
Na unidade de coqueamento retardado, a carga fresca é aquecida numa bateria de 
pré-aquecimento e normalmente alimenta a fracionadora, chamada também de torre 
combinada, pois o seu fundo tem também o serviço de troca térmica e vaso de mistura. A 
fracionadora produz então a carga combinada, que é enviada aos fornos de coqueamento, 
onde atinge a temperatura de craqueamento térmico (próximo de 500ºC), e daí é bombeada 
ao tambor ou reator de coque que estiver na fase de enchimento.  
32 
As reações de coqueamento se dão no reator, através da condensação, a 
precipitação de asfaltenos e a polimerização de aromáticos, quando a razão entre carbono e 
hidrogênio se torna suficientemente alta. O reator é alimentado pelo fundo enquanto o nível 
de coque sobe. Os vapores das reações sobem pelos espaços livres e retornam à 
fracionadora após serem resfriados por uma corrente líquida (quench), que pode ser uma 
corrente da fracionadora, fase oleosa dos resíduos internos ou resíduos externos à UCR. 
Enquanto o reator é alimentado, a massa de coque é formada por uma camada sólida de 
fundo, uma camada de líquidos emulsionados e uma cada de topo de espuma.  
Instáveis
 
Figura 2.11 Seção de Conversão e Fracionamento de uma Unidade de Coqueamento 
Retardado 
As correntes líquidas e gasosas produzidas na fracion dora principal estão também 
mostradas na Figura 2.11. Destas, a nafta pesada, o gasóleo leve e o gasóleo médio podem 
ser destinados ao hidrotratamento de óleo diesel. A nafta leve e o gasóleo pesado podem ser 
destinados à carga do craqueamento catalítico. 
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O reciclo é a fração mais pesada dos processos de mistura e fracionamento desta 
torre e se junta à carga fresca para formar a carga combinada (Figura 2.12). O reciclo é, 








Figura 2.12 Fundo da Torre Combinada 
 
Entre as propriedades de interesse do coque verde, as mais críticas para definição 
da aplicação são o HGI, o VCM, o teor de enxofre, e os teores de metais V, Ni, Si, Fe, Ca, 
Na. O HGI (hardgrove grindability index) é uma medida da dureza do coque. O VCM é o 
teor de matéria volátil combustível (volatile combustible matter) que traduz a quantidade de 
moléculas pesadas que não se transformaram em coque mas ficam aderidas ao mesmo. 
O coque verde depositado no tambor corresponde, em média, a 25% da carga 
fresca. Os tipos de coque verde de petróleo e suas aplicações são apresentados na Tabela 
2.5. 
A obtenção de um tipo específico de coque depende principalmente da 
composição da carga do reator, da seguinte maneira: 
• shot coke: cargas ricas em asfaltenos, com altos teores de enxofr  e teores de metais 
(resíduo de vácuo ou resíduo asfáltico); 
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• esponja grau combustível: médio teor de asfaltenos, te r de enxofre e teor de metais 
(resíduo de vácuo); 
• esponja grau anodo: baixo teor de asfaltenos, teor d  resinas, teor de enxofre e teor de 
metais (resíduo de vácuo); 
• agulha: carga rica em aromáticos, com baixo teor de asfaltenos, teor de resinas e teor de 
metais (óleo decantado). 
 
Tabela 2.5 Tipos, Características e Aplicações do Coque Verde de Petróleo 
Tipo Característica Aplicação 





Alto teor de voláteis e HGI Queima 
Esponja grau 
anodo 
Baixo teor de voláteis e baixo HGI Anodo para indústria de 
alumínio 
Agulha Material anisotrópico Eletrodo para indústria de aço 
 
O enchimento do tambor dura em torno de um dia. Mais um dia é gasto nas outras 
fases do ciclo: purga com vapor para fracionadora, vapor para blowdown, resfriamento com 
água, drenagem, abertura, descoqueamento, fechamento, purga, teste de estanqueidade, 
aquecimento e troca. O VCM e HGI finais do coque verde são também influenciados: 
• na fase de enchimento, pela temperatura de topo do reat r, pressão e razão de reciclo; 
• nas demais fases, pelos tempos envolvidos e outras va iáveis operacionais. 
A Figura 2.13 resume a influência da composição da carga do reator no 
rendimento, qualidade e contaminantes do coque.  
Como exemplos de modos de operação, cada uma das UCR da REPLAN pode 














Figura 2.13 Influência da Carga nos Rendimentos e Qualidade do Coque 
 
2.1.4 Hidrotratamentos 
Converter petróleo em produtos de maior valor agregado envolve vários processos 
como a destilação, craqueamento catalítico, coqueamento retardado e hidrotratamento, 
entre outros processos. Cada processo por si só é bastante complexo no que tange o 
estabelecimento de modelos matemáticos e a determinação dos pontos ótimos de operação 
(GUPTA & ZHANG, 2006). 
 Os processos de hidrotratamento (HDT) fazem parte das tecnologias de 
hidrorrefino, as quais abrangem também os processos de Hidroconversão (HCC). O HDT 
tem como finalidade purificar a carga, reduzindo a concentração de compostos indesejados 
sem alterar significativamente a curva de destilação da carga; os HCC tem como objetivo 
produzir frações mais leves do que a carga processada (DELUCA et al., 2006). 
Detalhando um pouco mais, o principal objetivo do pr cesso de HDT é promover 
a remoção de enxofre e nitrogênio através da hidrogenação catalítica e aumentar a 
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estabilidade através da hidrogenação dos compostos insaturados das correntes de entrada. 
No caso dos HDT de diesel, a carga é composta de hidrocarbonetos da faixa de destilação 
próxima ao óleo diesel, tal que o efluente da unidade possa ser misturado com outras 
correntes e atender às especificações do óleo diesel.  
Vários processos atendem ao nome genérico de HDT. Em cada um deles, 
predominam alguns tipos de reações, que recebem um nome específico em função do 
heteroátomo ou composto que se deseja remover, conforme Tabela 2.6. Porém, no escopo 
deste trabalho, a denominação HDT se refere exclusivamente aos processos cujos esquemas 
simplificados correspondem ao mostrado na Figura 2.14, relativos à tecnologia das 
unidades de HDT de propriedade da PETROBRAS, desenvolvida com apoio do IFP 
(Institute Français du Pétrole), a partir de um programa específico para o desenvolvimento 
de unidades de HDT adaptadas a diversos tipos de petróleo, especialmente aqueles 
produzidos nas bacias brasileiras, que possuem alto teor de nitrogênio e características 
naftênicas (AZEVEDO, 2005). 
Na Figura 2.14, a seção de reação é composta pelo aquecimento da carga feito 
através de uma bateria de trocadores de calor e através de um forno. É usual a instalação de 
um forno de carga para complementar a quantidade de energia necessária para a reação, 
além deste ser necessário para a partida da unidade. Tendo em vista a natureza exotérmica 
das reações de hidrotratamento, para o controle da t mperatura de reação é utilizado um 
sistema de resfriamento (quench) através da injeção intermediária de hidrogênio a uma 
temperatura mais baixa ao longo do reator, entre os dois leitos catalíticos. Na saída do 
reator o produto é resfriado, sendo que parte de sua energia pode ser utilizada no 
aquecimento da carga, e o resfriamento final do processo é obtido através de trocadores 
com água de resfriamento ou ar. Antes que o produto na saída do reator atinja temperaturas 
inferiores a 120°C é feita a injeção de água com objetivo de evitar depósito e corrosão pela 
presença de bissulfeto de amônia formado pela combinação do H2S e NH3 que são gerados 






Tabela 2.6 Reações dos Hidrotratamentos (SILVA, 1995, apud DELUCA et al., 2006) 
Finalidade Reação Desejada 
Hidrodessulfurização SHHRHSHR 22 +−→+−  
Saturação de olefinas 2121 222 RCHCHRHRCHCHR −−−→+−=−  
Hidrodesnitrogenação 322 NHHRHNHR +−→+−  
Hidrodesoxigenação OHHRHOHR 22 +−→+−  
Hidrodesaromatização H+ 2
 
Hidrodemetalização metálico SulfetonetoHidrocarboH  licoorganometá Composto 2 +→+
 
Hidrodesparafinação Craqueamento seletivo de parafinas lineares 
Hidroisodesparafinação Isomerização de parafinas lineares  ramificadas 
 
Em seguida, o produto passa por um ou mais vasos, nos quais o hidrogênio que foi 
adicionado em excesso é retornado ao processo (gás de reciclo), é retirada a água ácida e os 
hidrocarbonetos são enviados à seção de estabilização. Devido à formação de H2S no 
reator, uma parte deste produto tende a se acumular no gás de reciclo, sendo que esta 
contaminação inibe as reações de hidrogenação (diminuição da pressão parcial de 
hidrogênio) e, portanto, deve ser feita uma purga constante deste gás. O gás de purga é 
enviado a uma seção de tratamento com aminas para remoção do H2S e posterior 
recuperação do enxofre. Na seção de estabilização são separados os produtos leves 
formados pelo craqueamento de uma pequena fração da carg , H2S residual e o produto 
hidrotratado, ajustado em termos de ponto de fulgor, cor osividade e umidade (DELUCA et
al., 2006). 
Há necessidade de estabelecimento de orientações de curto prazo para os 
hidrotratamentos, tendo em vista a variabilidade dos preços, dos mercados e das matérias-
primas (GUPTA & ZHANG, 2006). Estas orientações consistem principalmente na 
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definição de cargas e campanhas das unidades. Podemos citar três modos de operação para 
cada uma das unidades de HDT da REPLAN: produção de óleo diesel para compor o pool 
de óleo diesel interior, o pool de óleo diesel metropolitano ou produção direta de óleo diesel 
metropolitano. 
 
Figura 2.14 Fluxograma Simplificado de uma Unidade de HDT (DELUCA et al., 2006) 
 
2.1.5 Complexidade Logística 
De acordo com TAVARES (2005), o indicador de complexidade de refinarias 
mais utilizado é o Índice de Nelson, que atribui a cada processo de refino um valor de 
complexidade, calculado pela razão entre o custo por barril de carga da unidade de processo 
e o custo por barril de carga de destilação atmosférica. Ele também atribui um peso para 
cada unidade de processo, calculado pela razão entre a carga da mesma e a carga das 
destilações atmosféricas. A soma das complexidades de cada unidade de processos 
ponderadas pelos pesos calculados representa a complexidade da refinaria.  
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Figura 2.15 Fluxos Ativos em um Dia (600) na REPLAN 
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Porém, para a Otimização Global da Empresa, ou EWO, descrita em 
GROSSMANN (2005), a complexidade da logística interna e externa também é bastante 
relevante. Neste sentido, a REPLAN é uma refinaria bastante complexa se comparada com 
outros casos da literatura. Pesam nesta avaliação a diversidade de petróleos processados, a 
abrangência e volume de mercado, a importação de componentes para blending, a forte 
integração com um complexo regional, o expressivo número de modos de operação, as 
duplicidades de suas unidades básicas de processo e o grande número de alinhamentos ou 
possibilidades de transferência interna e externa. 
 As flexibilidades para alocação de petróleos, resíduos e correntes intermediárias 
bem como a possibilidade de amortecer os excessos e faltas de produtos intermediários 
através de estocagem em tanques e esferas podem fazer m is diferença na rentabilidade que 
a aplicação isolada de sofisticados programas de controle de cada unidade de processo. 
Como exemplo, a possibilidade de desacoplamento de curtíssimo prazo entre os modos de 
operação e as demandas dos clientes significaria então um maior afastamento das linhas “4” 
e “8” da Figura 1.3, que mostra o ganho de margem pla otimização da cadeia logística 
interna de uma refinaria.  
Um modelo de reconciliação de dados de uma refinaria pode fornecer medidas 
para o grau de complexidade logística.  Em um programa como o SIGMAFINE, da 
OSISOFT, mencionado por CORDÃO (2005) e ROTAVA & CAMPOS (2007), fluxos 
relevantes dos processos e entre processos têm que ser mapeados para possibilitar o balanço 
de massa global da refinaria. Estas interligações, no programa SIGMAFINE, podem ser 
representadas por linhas fixas ou por transações, sendo que o número de diferentes 
combinações origem-destino anotadas durante um longo período, pode dar uma boa idéia 
da flexibilidade praticada pela refinaria. 
A Figura 2.15 mostra uma tela geral do modelo da REPLAN no SIGMAFINE, 
para dar uma idéia da quantidade de fluxos ativos num único dia. A área dentro do círculo 
representa os medidores de entrada e saída de uma das uni ades de craqueamento catalítico. 
As linhas verdes são as transferências temporárias (t ansações) entre unidades de processo 
ou entre tanques e/ou esferas para processos e vice-versa. As linhas azuis representam as 
linhas ou transferências fixas. Os números estimados para a REPLAN são: 600 conjuntos 
de origens-destinos num dia, de um total de 1200 combinações praticadas no ano. O 
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número de possibilidades total foi estimado em 12000, ou seja, 10% das possibilidades de 
alinhamentos são utilizadas nas operações habituais. 
Para esta complexidade contribui a quantidade de equipamentos e a flexibilidade 
de interconexão. Na REPLAN, além dos tanques e alinhamentos, há sete interligações com 
oleodutos, um gasoduto, sete linhas de entrega local e quatorze plataformas de 
carregamento.  
Dos 170 tanques da Refinaria, 30 participam do sistema de produção de óleo 
diesel, armazenando produtos intermediários, aditivos ou produtos finais. Deste sistema 
também participam cerca de 20 correntes de 8 unidades de processo, 2 linhas de entrega 
local, 200 alinhamentos, dois sistemas de mistura, MLD1 e MLD2, respectivamente, para o 
óleo diesel interior e o óleo diesel metropolitano. 
 
2.2 O Óleo Diesel 
Ao desenvolver o motor de combustão interna com queima a pressão constante, 
em 1897, Rudolf Diesel, o célebre inventor francês, considerou inicialmente dois 
combustíveis: carvão pulverizado e óleo de amendoim. No curso de suas pesquisas, acabou 
por adotar uma fração de destilados de petróleo, que at almente recebe seu nome (ANP, 
2002c). 
Os motores a diesel têm rendimento térmico maior que os a gasolina: de 35 a 45%, 
do motor a diesel, contra 28% do motor a gasolina. O motor a diesel participa de muitas 
aplicações: automóveis, transporte rodoviário de carga e passageiros, transporte ferroviário, 
transporte marítimo, máquinas agrícolas, geração de energia elétrica (alternativa, de 
emergência ou em locais não atendidos pelo sistema d  distribuição). 
No Brasil, o óleo diesel é o derivado de petróleo mais consumido (ANP, 2002c) 
com ênfase no uso rodoviário, urbano e interurbano, e o uso agrícola. 
Por outro lado, o perfil de produção das refinarias brasileiras, ou seja, as faixas de 
rendimento dos vários derivados de petróleo, assim co o a capacidade de processamento 
das mesmas, limitam a produção interna de óleo diesel. A diferença entre o grande 
consumo e a produção limitada é coberta por importações do produto.  
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Não apenas esta diferença estimula os esforços dos refinadores na otimização do 
óleo diesel: a diferença entre 10% e 20% do seu preço em relação ao da gasolina (mercado 
internacional e valor de realização local) e as acentuadas modificações nas especificações 
do produto desde a virada do século XXI exigem uma grande atenção às decisões nos 
vários horizontes, desde os investimentos de longo prazo até o controle de formulação na 
linha de produção. 
A necessidade de redução de importações após os choques do petróleo das décadas 
de 1970 e 1980 forçou o Brasil a adotar uma faixa mais ampla de hidrocarbonetos e 
especificações menos restritivas ao óleo diesel. Em todos os aspectos, os movimentos atuais 
se contrapõem às tendências daquela época, seja pelo m hor conhecimento e 
compromentimento com as questões ambientais, ou pela piora da qualidade da troposfera 
(PINOTI, 2007) nas grandes urbes, ou pelo aumento das ofertas tecnológicas e exigências 
do consumidor, ou pelo momento econômico favorável, ou ainda pela auto-suficiência em 
relação à produção de petróleo. Isto aponta para uma tendência inexorável de melhoria de 
qualidade do combustível, através do aprimoramento de suas especificações. 
Dentre os aperfeiçoamentos alcançados pelas especificações brasileiras do óleo 
diesel nos últimos anos, destaca-se o aumento do número de cetano de 40 para 42, a 
expressiva redução do teor de enxofre e a modificação da massa específica máxima para 
865 Kg/m3 (óleo diesel metropolitano), motivadas por questões de saúde e meio-ambiente. 
Também se destacou a fixação do ponto de fulgor mínimo em 38 ºC, motivada pela 
segurança no manuseio do produto. 
Para enquadramento do número de cetano em novos patamares, a produção de 
óleo diesel da REPLAN passou a utilizar um sistema de dosagem de aditivo melhorador de 
número de cetano. Foi escolhido o 2 Etil Hexano Nitrato (2EHN), de acordo com a Figura 
2.16, o qual promove melhora na ignição do combustível pela sua rápida decomposição sob 
temperaturas típicas dos motores. Isso gera radicais livres que aceleram a oxidação do 
combustível e inicia a combustão. 
 
Figura 2.16 Estrutura do 2 Etil Hexano Nitrato (LAURO, 2006) 
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Os aprimoramentos de especificação previstos para o óleo diesel significarão uma 
redução direta na quantidade de óleo diesel refinada o País, em conseqüência da retirada 
de correntes que eram incorporadas ao combustível, mas limitavam a sua qualidade. O 
resultado é um aumento no custo de produção tendo em vista o grande número de novas 
unidades de processo necessárias e o grande aumento d  preços observado com o 
aquecimento da economia global a partir de 2006. 
O óleo diesel é composto por longas cadeias de hidrocarbonetos saturados. Alguns 
ésteres de óleos vegetais apresentam características muito próximas às do óleo diesel se 
submetidos a um processo de transesterificação. Neste processo, o óleo vegetal (éster) reage 
com um álcool (metanol ou etanol) na presença de um catalisador, formando um éster (éster 
monoalquilado de ácidos graxos de cadeia longa) a que se chama de biodiesel. Soja, canola 
(colza), babaçu e dendê são algumas oleaginosas com elevado potencial de aproveitamento. 
Já se comprovou a viabilidade de adoção de misturas de até 5% de biodiesel, sem que 
qualquer modificação nos veículos seja necessária. Ao contrário, a adição de biodiesel ao 
óleo diesel de petróleo melhora a lubricidade, o número de cetano, reduzindo o teor de 
enxofre e elevando o ponto de fulgor (ANP, 2002c). 
MYERS (2007) recomenda que se observe a viscosidade e o ponto de névoa das 
misturas do óleo diesel com o biodiesel. No Brasil, ANP (2006) estabelece que tanto o óleo 
diesel antes da mistura quanto o produto final da mistura devem atender às especificações. 
Porém, como a qualidade do biodiesel que será adicionado não é conhecida a priori, o 
efeito da adição não é considerado no planejamento. 
O processo H-BIO, por outro lado, utiliza o óleo vegetal como matéria-prima para 
processamento nas unidades de HDT, juntamente com outras correntes de petróleo instáveis 
ou com alto teor de enxofre. A saída principal dos hidrotratamentos, o diesel hidrotratado 
(DHDT), é um dos componentes do p ol do óleo diesel. Os hidrocarbonetos derivados do 
processamento de óleo vegetal no HDT são, principalmente, as normais parafinas C17 e C18, 
o que será doravante chamado de HBIO, por extensão. No Item 2.2.2, a Tabela 2.8 
apresenta a influência do HBIO nas propriedades do óleo diesel.  





Figura 2.17 Diferença entre Biodiesel e o Processo do H-BIO (QUEIROZ, 2006) 
 
2.2.1 Propriedades de Interesse 
Conforme ANP (2002b), no Brasil, a revisão periódica das especificações dos 
combustíveis é feita pela ANP, Agência Nacional do petróleo, Gás Natural e 
Biocombustíveis. Esta revisão objetiva regular a qulidade dos combustíveis de forma 
evolutiva e contínua, interagindo com os diversos segmentos do setor e atendendo aos 
anseios da sociedade quanto à adequação ao uso, à realidade brasileira, à sustentabilidade 
do desenvolvimento energético, à proteção do meio ambiente e aos direitos do consumidor. 
Os agentes principais são os governamentais (Ministério do Trabalho – MT, Ministério do 
Meio Ambiente - MMA, Instituto Brasileiro do Meio Ambiente e dos Recursos Naturais 
Renováveis, IBAMA, entre outros) e os não-governamentais, incluindo-se aí os agentes 
econômicos: produtores, importadores, formuladores, distribuidores e revendedores, assim 
como os diferentes grupos de interesse, por exemplo, a indústria automobilística e de 
aviação.  
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ANP (2002b) menciona ainda as preocupações com as barreiras tecnológicas da 
cadeia produtiva, com os prazos de adaptação necessários para a adequação das unidades 
produtoras às novas especificações e com a evolução tecn lógica dos diferentes usos. Cita o 
interesse da indústria automobilística na melhoria da qualidade da combustão nos motores, 
para obtenção de aumento da eficiência, redução do consumo e redução de emissões dos 
veículos. 
As especificações são os limites ou recomendações com respeito às propriedades 
mais relevantes do combustível. A Tabela 2.7 mostra os limites das propriedades do óleo 
diesel interior e óleo diesel metropolitano, relacionadas aos critérios de volatilidade, 
Fluidez, composição e combustão. As demais propriedad s são cuidadas diretamente nas 
unidades de processo da Refinaria, ou seja, não têm influência nas decisões de formulação 
(proporções da mistura). 
 





99Ponto de Entupimento – out e nov (oC)
Número de Cetano
Teor de Enxofre Total (ppm)
Ponto de Entupimento – mai a ago (oC)
Ponto de Entupimento – abr e set (oC)
Ponto de Entupimento – dez a mar (oC)
Viscosidade a 40oC (mm2/s)
Massa Específica a 20oC (Kg/m3)
Destilação – 85% Recuperados (oC)
Destilação – 50% Recuperados (oC)
Ponto de Fulgor (oC)
















2.2.1.1 Ponto de Fulgor, F:  
O ponto de fulgor é a temperatura mínima na qual o vapor emanante do óleo 
sofrerá ignição momentânea ou explosão na presença de uma chama (MORO, 2000). É 
uma propriedade relacionada somente ao manuseio seguro do combustível. Ela não exerce 
influência direta sobre o desempenho da combustão. 
Para determinação desta temperatura, o produto é aquecido progressivamente num 
recipiente munido de um termômetro e de uma chaminé, sobre a qual é disposta uma 
chama. Uma deflagração é observada à temperatura do pont  de fulgor, que pode ter uma 
diferença de 1oC a 2oC entre ensaios repetidos. 
Uma regra rápida para se ter uma idéia do ponto de fulgor a partir da curva de 
destilação é reduzir 100oC no ponto inicial de ebulição (GUIBET & MARTIN, 1987). 
 
2.2.1.2 Curva de Destilação, 50% e 85% Recuperado (T50 e T85): 
A curva de destilação, juntamente com o ponto de fulgor, é um conjunto de 
características que mostram a volatilidade do combustível. A curva é formada pelas 
temperaturas e os respectivos percentuais recuperados de amostra. Estão relacionados ao 
comportamento do motor, mas principalmente às emissões de poluentes pelos veículos 
automotores. 
A curva de destilação pode ser obtida experimentalmente por diferentes métodos: 1) 
ponto de ebulição verdadeiro (PEV), destilação em batelada com um grande número de 
pratos teóricos, indicados para melhor caracterizar o petróleo e seus derivados; 2) Método 
ASTM D86: destilação em batelada, sem refluxo, utilizada como especificação de 
derivados de petróleo e como parâmetro de controle de processo; 3) Método ASTM D2887: 
destilação simulada por cromatografia gasosa, a qual tem melhor reprodutibilidade dos três 
métodos, porém está limitada a amostras com ponto inicial de ebulição com pelo menos 
100ºF (API, 1992). 
As especificações brasileiras atuais prevêem valores mínimos e máximos para o 
T50 e valores máximos para o T85 e indicam o ensaio ASTM D86 para a certificação dos
produtos. A notação TRC corresponde à temperatura do ensaio relativa ao percentual 
recuperado RC. O T0 chama-se ponto inicial de ebulição ou PIE; o T100 chama-se ponto 
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final de ebulição, ou PFE. Na REPLAN, 13 pontos são medidos normalmente para compor 
a curva de destilação: PIE, T5, T10, T20, T30, T40, T50, T60, T70, T80, T85, T90, PFE.  
O motor a diesel tem uma boa tolerância às modificações na curva de destilação, 
desde que se mantenham na faixa das frações médias do petróleo, ou seja, até 440ºC. O 
aumento do PFE do patamar em torno de 370ºC para o patamar em torno de 440ºC causa 
inequívoco aumento de emissão de fumaça e hidrocarbnetos não queimados por causa da 
maior dificuldade de se dispersarem adequadamente as frações pesadas na câmara de 
combustão (GUIBET & MARTIN, 1987). 
O controle do T85 nos processos, além de limitar diretamente o conteúdo de 
frações pesadas, limita também outras propriedades especificadas, tais como o resíduo de 
carbono e a cor.  
 
2.2.1.3 Massa Específica, ρ 
A massa específica é associada com o Poder Calorífico do combustível no motor 
diesel (volumétrico), ou seja, causa um aumento da energia introduzida em cada ciclo, 
fazendo aumentar a potência do motor.  
Porém, um aumento de fumaça no escapamento está relacionado ao aumento da 
massa específica. Na prática, então, a especificação de massa específica corresponde a um 
compromisso entre potência e emissões.  
 
2.2.1.4 Viscosidade, µ 
É uma especificação relacionada com a temperatura necessária para obter a 
atomização adequada na câmara de combustão. Uma atoiz ção não adequada pode causar 
perda de potência e aumento dos poluentes emitidos.  
As formulações mais usuais do óleo diesel na Refinaria atendem aos dois limites 
de viscosidade, inferior e superior; raramente ela é uma propriedade crítica. Há que se 




2.2.1.5 Ponto de Entupimento, E 
O ponto de entupimento, num processo gradual de resfriamento do combustível, 
significa a temperatura onde os cristais formados pela deposição de parafinas têm tamanho 
suficiente para entupir um filtro padrão. 
O ponto de entupimento está relacionado ao ponto de névoa, que é a temperatura 
onde se observam os primeiros cristais formados. O ponto de névoa é sempre uma 
temperatura maior que o ponto de entupimento do mesmo produto.  
Esta especificação é muito crítica em períodos frio. No Brasil, é mais crítica nas 
zonas tropicais de altitude ou nas regiões Sul e Sud ste, nos curtos períodos de frentes frias 
antárticas observadas durante o outono e o inverno. 
O ponto de névoa é muito dependente do petróleo processado e aumenta com o 
grau de parafinicidade do mesmo. O ponto de entupimento pode ser reduzido com adição 
de aditivos chamados de depressantes, moléculas que com formato alongado e com “cílios” 
que atrapalham a deposição das parafinas em camadas org nizadas, retardando o 
crescimento do cristal. 
 
2.2.1.6 Teor de Enxofre, S 
A maior parte do enxofre presente no óleo diesel acab  na atmosfera em forma de 
SO2 (AZEVEDO, 2005), que é responsável pela chuva ácida e por prejuízos à saúde 
humana em grandes concentrações urbanas (MIRANDA, 2001). A presença do enxofre 
deve ser controlada por causar poluição atmosférica e pelos potenciais danos nos motores 
(MORO, 2000). Deve ser considerado também o efeito nocivo (“envenenamento”) nos 
catalisadores dos escapamentos. 
Apenas a lubricidade é prejudicada em combustíveis com teor de enxofre muito 
baixo, devendo, neste caso ser utilizado o aditivo adequado para corrigir esta propriedade. 
Uma expressiva parte dos novos investimentos da REPLAN (BOSCO, 2007) se 
refere a unidades para remoção do enxofre dos combustíveis, unidades de hidrotratamento 
de diesel e nafta. 
 
49 
2.2.1.7 Número de Cetano, NC 
Segundo MORO (2000), o número de cetano indica a cap cidade de uma mistura 
de ar e combustível entrar em ignição espontânea (ou auto-ignição) quando submetida à 
compressão. É usado somente para o óleo diesel sendo esta propriedade diretamente 
relacionada com o desempenho do motor de ciclo diesel. Deve ser alto o suficiente para 
permitir boa qualidade de ignição e operação suave do motor.  
Nesse ciclo, a auto-ignição se dá após um período de tempo – atraso – decorrido 
da injeção, de acordo com o número de cetano do combustível e sob um regime de 
compressão específico. O combustível, pulverizado na câmara, começa a queimar pela 
envoltória vaporizada de cada gotícula. Com o aumento da temperatura, os compostos 
sofrerão craqueamento térmico e vaporização, reduzin o gradativamente o tamanho da 
gotícula. Subproduto do craqueamento térmico, a gotícula original se reduz a partículas de 
coque que, na continuidade da queima, se converterão em monóxido e dióxido carbono. Se 
o número de cetano estiver abaixo do previsto no projeto, mais partículas de carbono 
ficarão sem a combustão completa, aumentando a emissão de material particulado para a 
atmosfera (GUIBET & MARTIN, 1987). 
As novas gerações de motores a diesel requerem pressões de injeção maiores e 
foram projetados para um combustível com número de cetano mais alto. Além de redução 
de emissões, o desenvolvimento nestes novos patamares de especificação objetiva o 
aumento das possibilidades de ajustes das curvas de torque e potência e de regulação entre 
emissões e consumo. Os motores modernos também conseguem simular um número de 
cetano mais alto, através de pequenas injeções adicionais, buscando manter a temperatura 
mais elevada até o início do próximo ciclo e consequentemente iniciar a combustão mais 
cedo. Em qualquer caso, a potência máxima do motor é obtida com o número de cetano 
utilizado como requisito no projeto deste motor: perde-se potência tanto com número de 
cetano mais alto quanto com número de cetano mais baixo (GUIBET & MARTIN, 1987). 
O ensaio de número de cetano é um dos métodos de avaliação da aptidão para a auto-
ignição. Neste método, o comportamento do combustível é comparado com o 
comportamento de uma mistura binária entre o n-cetano (n-hexadecano), cujo número de 
cetano é 100, e o α-metil-naftaleno, cujo número de cetano é 0. O valor d  número de 
cetano do combustível é o valor da proporção de n-ctano da mistura binária equivalente.  
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Conforme GUIBET & MARTIN (1987), a aptidão para a auto-ignição tem relação 
com as estruturas e tamanhos das moléculas dos hidrocarbonetos. Assim, o número de 
cetano das parafinas aumenta com o tamanho da cadeia principal, mas diminui com o 
número e complexidade das ramificações. As olefinas apresentam números de cetano 
inferiores às parafinas correspondentes. As estruturas cíclicas têm números de cetano ainda 
menores. Os aromáticos têm comportamentos de auto-ignição bem medíocres, atenuados 
conforme as cadeias laterais aumentem.  
O aumento do número de cetano do combustível pode então ser alcançado com 
adição de frações convenientes de hidrocarbonetos. Alternativamente, podem ser 
adicionados produtos oxidantes (LAURO, 2006), como nitratos e peróxidos, que 
intervenham nas etapas elementares de oxidação que prec dem a queima. Os peróxidos 
orgânicos, alternativa ao já mencionado 2 Etil Hexano Nitrato, são mais caros e utilizados 
apenas em países onde existam restrições quanto ao te r de nitrogênio nos combustíveis. 
 
2.2.2 Competidores 
Os combustíveis vendidos no Brasil devem atender às especificações da ANP. 
Sendo estes produtos uma mistura complexa de hidrocarb netos e considerando os preços e 
mercados diferentes de cada um, há que se separar, converter e destinar as frações de forma 
conveniente aos objetivos da otimização. 
Por exemplo, as frações mais leves da nafta pesada (NP), componente do óleo 
diesel, podem ser destinadas também à gasolina, que tem valor mais baixo. Dentro do 
limite de estocagem interna e absorção do mercado, a ecisão de produção deve privilegiar 
o produto que valorize mais as frações disputadas, neste caso, o óleo diesel. 
A Tabela 2.8 mostra o afastamento (qualitativo) das propriedades dos 
componentes do óleo diesel da REPLAN em relação às especificações médias do produto e 
a favorabilidade desse afastamento nas situações mais típicas da REPLAN, ou seja, o 
quanto que o afastamento ajuda a aumentar a rentabilidade da produção do combustível 
através do equilíbrio entre quantidades e qualidades dos componentes.  
Exemplificando o uso da Tabela 2.8, no caso do ponto de fulgor da nafta pesada, a 
tabela mostra que o valor da propriedade no componente está muito abaixo do limite desta 
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mesma propriedade no combustível. Mostra também, através do símbolo de favorabilidade, 
que este afastamento é um fator de preocupação para o enquadramento e otimização do 
produto. 
 














Nafta Pesada     ☺ ☺   ☺   Código de Cores
Querosene     ☺ ☺   ☺   muito abaixo
Diesel Externo            abaixo
Diesel Leve ☺ ☺ ☺  ☺ ☺   ☺   equivalente
Diesel Pesado ☺ ☺ ☺        ☺ acima
Óleo Leve ☺ ☺ ☺  ☺ ☺   ☺ ☺  muito acima
Nafta Pesada     ☺ ☺   ☺ ☺ 
Gasóleo Leve ☺         ☺  ☺
Gasóleo Médio ☺ ☺ ☺       ☺  



















































































Isto significa que, numa situação onde o ponto de fulgor seja uma propriedade 
crítica, a incorporação de frações mais leves na nafta pesada significa a redução da 
quantidade máxima do componente que poderá ser adicionada ao óleo diesel. Por outro 
lado, a incorporação de frações mais leves fará aumentar o volume de componente 
disponível. Este é um problema de equilíbrio entre oferta e demanda de componentes, onde 
a qualidade é um fator muito relevante. 
Em geral, o equilíbrio entre quantidades e qualidades das misturas dos 
componentes pode ser obtido com infinitas formulações, ou “espaço de blending”. A 
melhor solução será obtida com a aplicação de critérios econômicos nos métodos de 
otimização.  
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Na REPLAN, além da competição por componentes entre as duas especificações 
do óleo diesel, os seguintes produtos finais e intermediários competem com este 
combustível por frações de hidrocarbonetos: gasolina, nafta petroquímica, gasóleo, óleo 
combustível e querosene (várias especificações). 
A seguir, é apresentado um exemplo motivador para investimento na otimização 
de misturas. Considerando uma mistura de cinco componentes, mostrados na Tabela 2.9, e 
respectivos custos (coerentes com valores praticados durante o ano de 2006), foi solicitado 
a um programa de otimização que respondesse a melhor e a pior formulação do ponto de 
vista do critério econômico. O resultado é apresentado na Tabela 2.10, que aponta R$ 0,02 
de diferença em cada litro de combustível. 
 




















2.3 Conclusão do Capítulo 
Neste Capítulo é descrita a Refinaria de Paulínia e seu ambiente de processos e 
negócios. Seu perfil é classificado para produção de combustíveis otimizada para óleo 
diesel, conforme critérios de TAVARES (2005).  
São apresentadas as características e contextos que a tornam complexa se 
comparada com outros casos da literatura: diversidade de petróleos processados, 
abrangência e volume de mercado, importação de componentes para blending, forte 
integração com um complexo regional, expressivo número de modos de operação, 
duplicidades de suas unidades básicas de processo e grande número de alinhamentos ou 
possibilidades de transferência interna e externa. 
São apresentados os processos que produzem, tratam e misturam componentes do 
óleo diesel e quais os itens que marcam o interesse de inclusão da modelagem dos 
hidrotratamentos no problema de otimização de blending. 
Foi apresentado o combustível óleo diesel, suas diferenças de valor em relação à 
gasolina e outros competidores, suas propriedades qu  interessam à otimização e as 
especificações brasileiras para o produto.  
São mostrados os patamares de qualidade dos componentes do óleo diesel e a 
favorabilidade de cada um em relação às várias propriedades especificadas. É apresentado, 
finalmente um exemplo motivador para a otimização do óleo diesel, que aponta uma 
diferença de custo de R$ 0,02 por litro entre o melhor e o pior resultado.  
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Capítulo 3 
3 Hierarquia de Decisões 
GROSSMANN (2005) organiza os níveis de decisão numa e presa segundo as 
visões estratégica, tática e operacional e deixa claro que a coordenação entre as três visões e 
a integração de decisões de vários horizontes são imprescindíveis para se chegar ao EWO, 
conceito que reune conceitos tradicionais de Otimização da Cadeia Logística e Otimização 
Global de Processos, caminho seguro para uma empresa manter a competitividade no 
mercado mundial.  
TRIERWEILER & FARENZENA (2007) classifica as indústrias de processos 
químicos em: contínuas, multi-propósito e em batelada e apresenta a hierarquia de decisões 
tradicional das indústrias químicas de processos contínuos (Figura 3.1).  Para estas 
indústrias, entre elas as refinarias, são mencionados os propósitos da integração: a 
otimização global de processos, tendo em vista a vari ção de carga (apresentada como 
distúrbio); a eficiência energética e a redução do impacto ambiental. Por outro lado, ainda 
segundo esta publicação, outros tipos de indústria química, as plantas multipropósito, ainda 
que operem continuamente, têm diferentes modos de operação ou campanhas, com 
preocupações a respeito da regulação de estoques e otimização da cadeia logística.  
A classificação a priori das refinarias como indústrias de processos 
exclusivamente contínuos pode causar distorções nos focos dos desenvolvimentos e 
escolhas de tecnologias para otimização e controle. Em TRIERWEILER & FARENZENA 
(2007), é desconsiderado o fato de que a integração dos processos é (fisicamente) feita por 
um sistema de transferência, estocagem e misturas, de natureza híbrida contínuo-batelada. 
 
56 
Figura 3.1 Hierarquia de Decisões Tradicional (TRIEWEILER & FARENZENA, 2007) 
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A análise sob o ponto de vista da otimização da cadeia logística torna-se cada vez 
mais importante se consideradas as crescentes flexibilidades operacionais das refinarias, 
onde várias unidades de processo com vários modos de peração podem produzir correntes 
para o mesmo produto, ainda que os produtos sejam razoavelmente fixos, com respeito às 
especificações que regem sua certificação para venda. Mesmo em refinarias simples do 
ponto de vista de logística interna, se for ali implantada uma sistemática de identificação de 
oportunidades de otimização com a visão de EWO, outros modos de operação das unidades 
de processo, não previstos inicialmente na época da sua construção, podem ser 
economicamente vantajosos para a refinaria. 
Um dos maiores desafios da implantação de EWO é a cam da de programação de 
produção, cujas atividades permaneceram praticamente inalteradas nos últimos anos, 
comparativamente à área de controle e otimização de processos. MORO (2000) lança uma 
luz no cerne da questão: “A ausência de ferramentas computacionais adequadas no nível de 
programação de produção gera um impacto severo no desempenho dessa hierarquia, pois, 
em primeiro lugar, não é possível obter uma desagreg ção consistente da informação 
gerada pelo planejamento. Assim os objetivos de produção de curto prazo não são 
consistentes com os de médio prazo. Por outro lado,não é possível traduzir adequadamente 
os objetivos de produção de curto prazo em condições op racionais para as unidades de 
processamento”. 
É na camada de programação de produção que a seqüência dos eventos do 
processo produtivo é definida, devendo integrar os eventos das instalações de processos 
químicos com os eventos das instalações de logística relativas aos recebimentos, misturas e 
entregas. Porém, do ponto de vista tecnológico, esta camada é o elo fraco da corrente de 
decisões de produção, tornando a interligação entre o planejamento de curto prazo e a 
otimização do processo uma atividade cheia de incertezas e ineficiente (MORO, 2000). 
 As decisões de produção são cuidadas nos desdobramentos tático e operacional 
das estratégias de negócios. O desdobramento táticocuida dos objetivos corporativos num 
horizonte anual, define investimentos, recursos e mercados. O desdobramento operacional 
abrange desde o planejamento de operações do sistema, onde se estabelecem objetivos de 
produção de longo prazo e alocação dos recursos disponíveis, até o controle de cada 
unidade de processo de cada unidade fabril ou refina ia, no caso.  
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No desdobramento operacional há processos decisórios a que se chamam off-line, 
por exemplo, os estudos e definições de modos de produção preferenciais e restrições no 
processamento, utilidades e logística. Por outro lad , há os processos decisórios centrais de 
produção, dispostos em camadas hierárquicas, sendo cada uma delas realizadas em ciclos 
de planejamento, detalhamento, controle e avaliação, compondo o que se chamam decisões 
diretas de produção ou on-line. A organização da hierarquia deve levar em conta o 
horizonte de tempo da decisão, a abrangência, o grau de detalhamento, os tempos de 
resposta e a relevância das incertezas.  
 Métodos de tomadas de decisão de produção globais e regionais, com e sem ajuda 
de modelos matemáticos, orientam os níveis locais das unidades de negócio dos segmentos 
upstream e downstream das empresas integradas de petróleo. De acordo com 
MAGALHÃES (2004), os níveis hierárquicos estabelecidos para tomada de decisões de 
produção no segmento do refino podem ser: planejamento corporativo, programação de 
produção corporativa, planejamento local, programação de produção local, otimização de 
misturas e supervisão de transferências, otimização em tempo real e controle de processos.  
A proposta do presente trabalho, com relação à definição de um modelo de 
hierarquia de decisões consiste em se estabeler:  
• o nível de detalhamento, ou seja, quantos e quais níveis serão necessários;  
• os requisitos de funcionamento de cada nível; 
• quais tecnologias são aplicáveis; 
• as diretrizes para comunicação entre os níveis e  
• a sistemática de revisão (melhoria contínua) do próprio modelo. 
A análise continuada resultará, para cada caso, a cad tempo, num modelo 
diferente, segundo as peculiaridades, história, equip s, potenciais e possibilidades locais, 
direcionados por objetivos globais da empresa. 
Este formato de trabalho foi esculpido durante o estudo de caso de estabelecimento 
da hierarquia de decisões da REPLAN, com sua alta complexidade logística interna e 
externa, a partir de análises da sistemática de trabalho e análise do potencial e desempenho 
do sistema produtivo através de uso de modelos matemáticos. Partindo-se dos níveis locais, 
fixos, do modelo hierárquico mencionado em MAGALHÃES (2004), ou seja, planejamento 
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local, programação de produção local, otimização de misturas e supervisão de 
transferências, otimização em tempo real e controle de processos, foram adicionadas as 
seguintes observações: 
• adição de um subnível ao de programação de produção relativo à otimização do óleo 
diesel, correspondente a parte da otimização da planta, nível mencionado por  
MIRANDA (2001), na “Arquitetura Integrada da Produção” mostrada na  Figura 3.2; 
• desdobramento da hierarquia da logística interna; 
• revelação da importância da estruturação dos process s laterais à tomada de decisão de 
produção e sua integração com os processos decisórios centrais. 
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Figura 3.2 Automação Integrada da Produção (MIRANDA, 2001) 
 
Concluiu-se ainda que o modelo de decisões de produçã  deve ter formato 
maleável, devendo ser reeducado através de análise crítica, revisão e refinamento, por um 
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sistema de gestão. Desta forma, evita-se a grande estatística de abandonos de ferramentas, a 
otimização local em detrimento da global; a adoção de modelos com grau de detalhamento 
incompatível com a sensibilidade requerida ou com a precisão das medições, falta de 
robustez em relação a mudanças ou exigências inviáveis de manutenção. Nesta sistemática, 
mesmo os abandonos constituem um rico material para aprendizado ou correções de rumo. 
Para se chegar na proposta de adição de sub-níveis e integração dos processos,  a 
metodologia utilizada foi a identificação e tratamento das necessidades e possibilidades 
através: (1) de entrevistas com os executantes e análise dos processo de trabalho, (2) do 
levantamento e quantificação de oportunidades de melhoria na rentabilidade, (3) do 
desenvolvimento e configurações de ferramentas, (4) das avaliações de conjunturas, 
estratégias e mercados.  
 
3.1 Níveis Hierárquicos Locais 
3.1.1 Estrutura Inicial 
Com referência a épocas anteriores à década de 1990, as decisões nas refinarias 
podiam ser adequadamente representadas através de apenas quatro níveis locais básicos 
(Figura 3.3), os quais ainda são praticados: planejam nto de produção (“01”), que recebe 
orientações do planejamento corporativo (“PA”); programação de produção (“02”), que 
recebe orientações do planejamento local e da logística externa (“LE”); detalhamento 
operacional (“03”) e supervisão e controle de processos (“04”). Estes dois últimos são 
representados individualmente para a transferência e estocagem ou logística interna, “03LI” 
e “04LI”, e agrupados para as unidades de processo  utilidades, como “03PQ” e “04PQ”. 
A Tabela 3.1 mostra esses níveis iniciais, seus objetivos, horizonte de decisão e a 
freqüência de execução. 
Com o início da era da Automação Integrada da Produção (MIRANDA, 2001), a 
troca dos sistemas pneumáticos por sistemas digitais do tipo SDCD permitiu a aquisição de 
dados automática (“11”). A instalação do PI (“Plant Information”, programa de aquisição 
de dados de tempo real, da OSISOFT), mostrado pela caix “13” da Figura 3.3, possibilitou 
o armazenamento e a organização das informações de proc ssos com vistas a ampliar a 
capacidade de análise e utilização das novas ferramnt s em desenvolvimento.  
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Do lado da transferência e estocagem, a instalação de sistemas de telemetria de 
tanques, sistemas digitais do tipo CLP e sistemas de supervisão (“12”), permitiram a 
aquisição automática dos dados de estocagem. A organização destes dados, importantes 
para a contabilização de dados da empresa, foi feita corporativamente, através de um banco 
de dados relacional (“14”), mais apropriado para o mundo combinatório da logística interna 
da refinaria.  
3.1.2 Planejamento de Produção 
No contexto do desenvolvimento de ferramentas de apoio à decisão, foi iniciado 
na PETROBRAS, em 1976, o projeto “Modelos Individuas de Refinarias”, que se 
destinava ao planejamento de produção de quatro refinarias do sistema, incluindo a 
REPLAN (PESOP, 1976, apud FERREIRA et al., 1990), com utilização de programação 
linear. Mesmo com desdobramentos e aperfeiçoamentos posteriores, estes modelos não 
foram muito utilizados, principalmente devido a: quantidade de informações que o usuário 
necessitava inserir manualmente no modelo, tempo de resposta elevado por causa dos 
recursos computacionais da época e deficiências de integração dos modelos com a estrutura 
de decisão vigente. 
Após a consolidação dos sistemas digitais de controle e aquisição de dados, na 
década de 1990, a utilização de ferramentas computacionais baseadas em programação 
linear para resolver o problema de planejamento de produção tornou-se muito comum na 
indústria do petróleo. Apesar das limitações inerent s a essa tecnologia, o problema é 
considerado resolvido, pois as incertezas nos dados (demandas, preços, desempenho das 
unidades de processo) desestimulam o desenvolvimento de tecnologias mais sofisticadas 
(MORO, 2000). 
A ferramenta atualmente utilizada na PETROBRAS, o PIMS, fornecida pela 
empresa Aspentech, incorpora diversas melhorias tais como a recursão, a modelagem do 
problema em vários períodos e a abrangência de múltiplas refinarias. Funciona num 
















Figura 3.3 Hierarquia de Decisões Inicial 
 
Tabela 3.1 Níveis da Hierarquia de Decisões Inicial 
Banco de dados de estocagem, movimentações e qualidadeHora, eventoAnos14
Banco de dados de processos – PI – Plant InformationSeg, eventoAnos13
Aquisição de dados de transferência e estocagem.Seg a minutoDias12
Aquisição de dados de processos.SegundoHoras11
Supervisão e controle do sistema de logística interna.Seg a diasSeg a dias04LI
Supervisão e controle das unidades de processos.SegundosSeg a min04PQ
Detalhamento operacional do sistema de logística interna.DiárioDias03LI
Detalhamento operacional das várias unidades de processos.DiárioDias03PQ
Programação de produção.Diáriodias02
Planejamento da refinaria. PIMS. Modelo linear com recursão 
para as propriedades.Mensal1 mês01
Logística externa. Replanejamento de mercados e matérias 
primas.DiáriodiasLE





Com o aumento da capacidade computacional, da robustez, facilidade de uso e 
melhoria dos modelos das unidades de processo no PIMS, há possibilidade de 
representação dos inúmeros modos de operação da refin ria e dos sistemas de mistura, de 
tal forma a tornar o planejado mais realista, tendo-se em conta que o plano mensal, por não 
representar todas as restrições, é sempre otimista. 
O horizonte típico de planejamento é de um mês, com replanejamento mensal. O 
PIMS é incumbido de verificar a viabilidade e detalhar os compromissos definidos pelos 
modelos de planejamento corporativos a partir dos petróleos alocados e de achar quais são 
os desafios (restrições) e os melhores modos de operação das unidades de processo. De 
acordo com MAGALHÃES (2004), as entradas do programa são basicamente a alocação e 
o mercado; as saídas são: utilização média da capacid de das unidades, níveis de produção, 
níveis de estoque, modos de operação e parâmetros-chaves de operação. 
3.1.3 Programação da Produção 
A forma de atender aos compromissos do dia-a-dia com o petróleo que será 
efetivamente alocado à refinaria é uma resposta da atividade de programação de produção. 
As respostas do plano mensal são variáveis médias e modos de operação. O detalhamento, 
ou seja, a garantia de consistência dos objetivos de produção de curto prazo com os de 
médio prazo, ainda é uma lacuna tecnológica na hierrquia de decisões.  
Uma definição precisa e os aspectos gerais relaciondos à atividade de 
programação de produção são feitos por JOLY (1999). Ele menciona que o scheduling trata 
da parte central dos processos de uma refinaria, pos consiste de uma atividade complexa 
que engloba a coleção, a coordenação e a interpretação de um grande volume de dados, 
uma estratégia financeira e por fim, a solução de problemas combinatórios difíceis.   
Normalmente o scheduling promove a interação entre estes elementos em um processo 
iterativo, o qual é repetido sempre que uma nova informação torna-se disponível, de forma 
que o scheduling também deve ser visto como uma atividade integradora. 
Em contraste com o planejamento de produção, ainda não estão disponíveis 
ferramentas comerciais de programação de produção que utilizem programação 
matemática. Consequentemente, muitos refinadores desenvolveram sua própria ferramenta, 
que normalmente são específicas ao problema e muitas vezes baseadas em simuladores 
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(MORO & PINTO, 2004). 
A PETROBRAS desenvolveu o SIPP (MAGALHÃES et al., 1998), Sistema 
Integrado de Programação de Produção, baseado em simulação, cujo objetivo é garantir a 
viabilidade de uma solução apresentada pelo nível de planejamento. Tendo em vista que as 
restrições operacionais não estão presentes no modelo de programação linear, o software 
visa implementar uma solução com diferença mínima e r lação à solução no nível 
superior (PINTO et al., 2000). 
A solução do problema de programação em refinarias com grande complexidade 
logística, mesmo com ajuda da simulação, toma bastante tempo, tendo em vista a 
quantidade de decisões a serem tomadas durante o processo de solução, pois define a 
seqüência de eventos de todas as unidades de processo e o sistema de transferência e 
estocagem. Além disto, as interações regionais podem requerer constantes reprogramações 
ao longo do dia. Segundo JOLY (1999), o scheduling é uma atividade que demanda muito 
tempo por parte do scheduler, uma vez que existe a necessidade de muito empenho para a 
obtenção das várias informações requeridas para a obtenção de resultados de qualidade. 
Na REPLAN, três tentativas de implantação de sistemas de programação de 
produção fracassaram. O primeiro sistema, SIAPPO (FERREIRA et al., 1989), embora 
conceitualmente atual, foi muito precoce em relação aos sistemas automatizados que 
garantiriam a menor operosidade (aquisição de dados). O egundo sistema, SCHEDULER, 
desenvolvido a partir do programa ProSked, da Aspentech, foi um sistema de simulação 
bastante completo, chegando à predição de todas as propriedades críticas de cada tanque da 
Refinaria em qualquer tempo simulado e à passagens d  ordens de transferência para o 
software de gerenciamento do sistema de transferência e estocagem (off-sites). O terceiro 
sistema, SISCHEDX, fornecido pela Chemtech, contemplou apenas a programação de 
petróleo e os rendimentos das unidades, porém, devido a problemas de desenvolvimento e 
manutenção, foi descontinuado.  
O SCHEDULER, um simulador orientado a objeto e baseado em regras, foi um 
exemplo de como o grau de detalhamento pode impactar o tempo de se chegar a uma boa 
solução. Por outro lado, a modelagem completa das propriedades e dos sistemas de 
blending numa refinaria de logística complexa tem muita respon abilidade pelo lucro, 
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conforme comprovado pelos resultados do presente trabalho. Estamos diante de um 
paradoxo de difícil solução e de grande atrativo econômico. 
Segundo SMANIA (2002) a programação de produção mal elaborada tem reflexo 
direto no estoque de produtos intermediários e finais. Com uma programação consistente e 




Figura 3.4 Programações Normal e Otimizada (SMANIA, 2002) 
 
O desenvolvimento de ferramentas, concentrado na utilização de programação 
matemática, necessita de várias simplificações para resolver problemas reais, por exemplo, 
estoques agregados, adição de regras heurísticas e redução do escopo, isto é, a aplicação a 
subsistemas (MORO, 2000). 
Porém, em refinarias onde a dinâmica da programação é pequena, tanto a adoção 
de uma solução por ferramentas matemáticas como em MORO & PINTO (2004) ou a 
adoção de uma ferramenta de simulação como o SIPP, poderá resultar numa programação 
de produção completa. 
Em refinaria mais complexas, várias trajetórias podem ser adotadas até que uma 
solução integrada e de uso prático garanta uma produçã  otimizada nos vários níveis. Antes 
de uma solução ideal que proporcionará o máximo lucro daqui a muitos anos, deve-se 
escolher a estratégia de implantação de um conjunto de soluções que garanta sustentação 
financeira ao longo dos anos, com a melhor taxa de retorno do investimento. 
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Na REPLAN, num horizonte previsível, uma das formas viáveis é a implantação 
de um software de simulação para programação de produção (SIPP) e sua integração a um 
modelo de otimização da planta, iniciando pelo otimizador diário do óleo diesel, 
implantando-se gradativamente outros subsistemas. 
O passo seguinte deverá ser a aproximação do planejamento de produção com a 
programação do dia-a-dia, resolvendo o modelo de planejamento em múltiplos períodos, 
agregados ou detalhados segundo o nível de certeza dos pressupostos. Os primeiros dias 
correspondentes aos “insumos disponíveis” poderiam ter um tratamento multiperíodo com 
representação de tempo variável. Os “insumos negociad s” seriam planejados com volumes 
agregados correspondentes a um intervalo fixo de, digamos, uma semana. Finalmente, o 
último período cuidaria de cumprir os compromissos d  mês, com os insumos “previstos”.  
3.1.4 Evolução do Controle Supervisório 
A Figura 3.5 apresenta várias ferramentas de auxílio à decisão, inseridas na década 
de 90, quando, viabilizados pelas revoluções dos sistemas digitais, o refino mundial 
investiu nos controles multivariáveis baseados em inferências de processos e nos sistema de 
otimização em tempo real, ou RTO, a partir do final da década. Nessa figura, os programas 
de RTO (“04PQA”) orientam, como se fossem um engenheiro virtual, os controladores 
multivariáveis (“04PQB”), que orientam por sua vez, como se fossem um operador virtual, 
os controles regulatórios (“04PQC”) da unidade. 
Na Figura 3.5, os quadros claros são os níveis já apresentados na Figura 3.3, 
Hierarquia de Decisões Inicial. A Tabela 3.2 mostra os novos níveis, seus objetivos, 
horizonte de decisão e a freqüência de execução. 
No lado da logística interna, prosperaram os controles de qualidade de misturas 
baseados em analisadores em linha, como em HARRIS et al. (2003). Além desses, foram 
instalados sistemas de auxílio à decisão operacional, que ofereciam facilidades de 
planejamento e monitoração de transferências internas e externas de produtos e petróleos, 
visando a garantir tanto os aspectos de segurança quanto os aspectos de otimização da 




Figura 3.5 Hierarquia com a Evolução do Controle Supervisório 
 
Tabela 3.2 Níveis Adicionados com a Evolução do Controle Supervisório 
Controle regulatório do sistema de blending de dieselSegundosMinutos04LIE
Controle de qualidade em linha com uso de analisadoresMinutoMeia hora04LID
Otimização não linear do diesel produzido em linhaMeia horaBatelada (horas)04LIC
Instrução operacional para o blending de dieselDiárioDia03LIB
Supervisão e controle do sistema de logística internaSegundos a diasSegundos a Dias04LIB
Supervisão e controle das ordens de movimentaçõesSegundos a diasSegundos a Dias04LIA
Detalhamento operacional exceto blendingDiárioDia 03LIA
Reconciliação de dados - SigmafineDiárioDia15
Supervisão e controle regulatório de processosSegundosMinuto04PQC
Controle multivariável de processosMinutoMinutos04PQB



























O ramo da logística interna foi, então, separado em dois: quanto às transferências, 
o detalhamento operacional (“03LIA”) orienta o sistema de supervisão das movimentações 
(“04LIA”), que passa as ordens de transferência para o sistema de execuções dos 
alinhamentos (“04LIB”); quanto às misturas, o detalhamento de blending (“03LIB”) orienta 
um otimizador de mistura não-linear (“04LIC”), que passa as receitas ideais para o 
controlador de qualidade multivariável baseado em analisadores em linha (“04LID”), que, 
por sua vez, orienta o sistema de controle de vazões e volumes do blending (“04LIE”).  
Os softwares de reconciliação de dados também ganharam espaço (“15”). Na 
PETROBRAS, o programa SIGMAFINE, da OSISOFT, foi adquirido para atender as 
atividades principais de contabilização diária da produção, reconciliação de teste de 
desempenho das unidades de processo, priorização de manutenção de medidores de vazão e 
cálculo de índices diários e mensais de desempenho das refinarias.   
Na REPLAN, para as unidades de processo, o detalhamento das ordens de 
produção é feito manualmente. De posse das instruções passadas por arquivo texto, o 
operador aplica as diretrizes através de um sistema digit l de controle, dotado de algumas 
ferramentas de controle multivariável e otimização em tempo real. 
As ordens de transferência e de mistura são detalhadas e otimizadas num sistema 
de automação e carregadas no sistema de controle do parque de transferência e estocagem. 
Onde há válvulas de comando remoto, o procedimento é automatizado, com execução das 
seqüencias e verificação dos alinhamentos. O sistema de otimização em tempo real do 
blending de óleo diesel mistura produtos intermediários de várias unidades de processo, 
contando com analisadores em linha e software de controle de qualidade multivariável e 
otimização, que direcionam a formulação do combustível para obtenção do máximo lucro 
no horizonte de produção de um tanque de produto final.
Os analisadores em linha e as análises de laboratóri  são utilizados para controle 
de qualidade dos produtos. De acordo com PINHEIRO (1996), uma deficiência do controle 
de qualidade por análise de laboratório é que o operador só efetua a correção após o 
resultado da análise estar disponível. Neste ínterim, muito produto já terá sido produzido 
fora da condição desejada. O cálculo inferencial, ou sensor virtual, é uma correlação de 
uma propriedade em função de variáveis escolhidas, que são continuamente medidas no 
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processo de produção e podem ser alternativas ao uso dos analisadores em linha. Devem 
sempre ser verificadas as questões de robustez, precisão e tempo da informação. 
3.1.5 Identificação de Oportunidades 
As grandes corporações têm normalmente diretrizes cntralizadas para 
implementação de ferramentas de integração e otimização de processos. O Refino da 
PETROBRAS, além disso, tem os grupos locais, os quais detalham os projetos definidos e 
participam de sua implantação.  
A engenharia dos processos produtivos numa refinaria tem uma gama variada de 
atividades, além da mencionada, abrangendo desde o uporte operacional imediato até os 
estudos para ampliação da unidade, passando pela identificação de oportunidades de lucro 
com projetos de grandes e pequenos investimentos, o que leva a um profundo 
conhecimento do negócio. 
Se, por um lado, é vantajoso padronizar corporativamente as ferramentas, com 
vistas a economia de escala e aumento da sinergia entre as equipes, por outro lado a 
possibilidade de definir uma trajetória específica local para as soluções é importantíssima 
para se manter o foco no negócio e garantir a lucrativid de. 
A análise deve ser sempre “do problema para a ferram nta” e não ao contrário. As 
unidades têm instalações, matérias-primas e mercados completamente diferentes, o que 
torna exclusiva a avaliação da aplicabilidade local das boas práticas de otimização. 
Ao inserir o ramo de análise de processos (off-line) na hierarquia de decisões 
locais, representado pelas caixas à esquerda na Figura 3.6, a intenção é padronizar o 
processo de análise e suas interferências com o ramdireto (ou on-line). A Tabela 3.3 
mostra os objetivos principais de cada nível inserido. 
“Dado que há um substancial incentivo econômico para aumentar a integração e 
grandes barreiras para implementação de soluções, como pode uma empresa avançar 
degraus para melhorar a situação?” Esta pergunda foi feita por SHOBRYS & WHITE 
(2002), no contexto de ferramentas integradas, dispostas hierarquicamente, para otimização 
de refinarias. A seguir é apresentado um resumo das recomendações apresentadas por eles, 
































Figura 3.6 Hierarquia com Ramo Off-line 
 
Tabela 3.3 Níveis do Ramo Off-line 
Reconciliação de dados em períodos variáveis, abrangendo os testes de 
corridaAgendaEvento15B
Reconciliação de dadosDiárioDia15A
Modelo offline de toda a Refinaria que reune os modelos individuais.DiárioOffline24
Sintonia dos modelos rigorosos das unidades de processos.AgendaOffline23
Testes de corrida de cada unidade nos vários modos de operação e 
combinações de carga AgendaOffline22




• Avaliar realisticamente a situação, sistemas e organização e estimar os potenciais 
benefícios de melhorias de processos. Para iniciar as mudanças, esta avaliação tem que 
ser amplamente aceita pelos formadores de opinião da empresa; 
• Definir as melhores práticas que contribuem para a visão final do negócio. Lembrar que 
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muitas “boas práticas” são genéricas e, portanto, subótimas para uma situação 
específica; 
• Identificar os degraus necessários para se atingir a visão. Definir metas simples e 
mensuráveis. Subprocessos podem ser integrados ao lngo do caminho; 
• Reconhecer barreiras organizacionais e individuais. Ferramentas e tecnologia não são 
suficientes. Os patrocinadores dos programas devem ter infuência significativa nos 
grupos afetados; 
• Publicar auditorias regulares dos benefícios atingidos. Isto é necessário para sustentação 
de longo prazo no processo de mudanças. 
Com esta motivação, foi introduzida no Refino da PETROBRAS uma sistemática 
para identificação de oportunidades nas unidades de processo, sintonia do modelo de 
planejamento mensal e orientação da programação de pro ução. Esta sistemática (Projeto 
Alliance), juntamente com os simuladores de processos, os simuladores de refinaria e os 
rastreadores de lucro, foram adquiridos da empresa KBC.
Estas atividades constam no ramo off-line da Figura 3.6, cujos objetivos, 
horizontes e freqüência de execução estão apresentados na Tabela 3.3. Cada área de 
processo tem uma reunião semanal para identificação de oportunidades (“21”). São feitos 
testes de corrida regulares (“22”) para sintonia dos modelos (“23”) nos vários modos de 
operação e combinações de cargas. Modelos globais das refinarias integram os modelos 
individuais dos processos (“24”). 
Constam ainda desta sistemática as reuniões técnicas semanais e as reuniões 
mensais gerenciais, para discussão dos resultados. As boas práticas são disseminadas 
corporativamente através de reuniões dos especialistas. 
Os trabalhos e metodologias de desenvolvimento do grupo de blending da 
Refinaria foram agregados à sistemática do Projeto Alliance, contribuindo para atingir 
patamares mais elevados de lucratividade e reforçando  integração entre os processos 
através dos desafios representados pela otimização global. 
O modelo de planejamento mensal PIMS (“01”) foi revisto para considerar vários 
modos de operação dos processos e sistemas de blending. O Sigmafine (“15”) foi 
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desdobrado em um sistema voltado à contabilização da produção (“15A") e outro para 
reconciliação de períodos variáveis, segundo a campanha ou o teste de corrida de interesse 
(“15B”). 
Algumas atividades do ramo ff-line não foram representadas para manter o 
esquema simplificado, por exemplo, as análises de laboratório, quando utilizadas para 
verificação da qualidade dos produtos ou para garantir  aderência dos analisadores em 
linha. 
Destaque-se, neste item, que o ramo off-line, análise e identificação de 
oportunidades, e sua sistemática de funcionamento formam um ciclo de PDCL (Plan – 
planeje; Do – faça; Check – verifique; e Learn - aprenda), conforme explicado em SILVA 
(2007), o qual concretiza o seu aprendizado (Learn) na própria representação hierárquica, 
constituindo-se num ciclo virtuoso.   
3.1.6 Detalhamento Operacional Automático 
Com o desenvolvimento do SCHEDULER na REPLAN, obteve-se um modelo de 
simulação para a programação de produção (“02”) detalhado. Isto possibilitou a integração 
com o sistema de transferência e estocagem, representada pelo quadro inserido na Figura 
3.7 (“02A"), através da criação e envio automático de ordens ao sistema de supervisão de 
transferências (“04LIA”). 
Esse módulo cuidou das agregações e desagregações temporais, de produtos e de 
campanhas, automatizando parcialmente o detalhamento operacional da logística interna da 
Refinaria. Este sistema funcionou até que a ferramenta da Aspentech fosse descontinuada.  
 
3.2 Otimização de Blending 
Em 2003, foi identificada e validada na REPLAN a oportunidade de inserção de 
mais um subnível na programação de produção, detalhando e otimizando o complexo 
sistema de blending de óleo diesel. Esta necessidade foi constatada após verificação de que 
o sistema de mistura em linha existente não conseguiria produzir a nova especificação de 
óleo diesel metropolitano com uma vazão razoável, tomando muito tempo do sistema e 



































Figura 3.7 Integração do SCHEDULER na REPLAN 
 
A alocação temporária de instalações para o óleo disel nterior, o projeto de um 
sistema de produção alternativo e as primeiras receitas foram feitos com auxílio de uma 
planilha Excel, configurada com as principais variáve s do processo e da logística e 
utilizando o otimizador não-linear Solver.  
Ao lado desta questão, havia uma lacuna no gerenciamento de carga dos 
hidrotratamentos e uma idéia de que a modelagem dos competidores poderia resultar em 
benefícios econômicos significativos. Além disso, o sistema de mistura em linha do óleo 
diesel, com horizonte de uma batelada, clamava por uma orientação para melhor regulagem 
dos estoques, lacuna mencionada por GROSSMANN (2005). 
Esta situação motivou, então, a proposição de um novo nível hierárquico 
posicionado conforme a caixa “02B” da Figura 3.8, recebendo informações da programação 
de produção, como a previsão de produção e qualidade s unidades de processos, e 
passando diretrizes de formulação e limites de estoque dos produtos intermediários para o 
nível de detalhamento operacional do blending (“03LIB”). 
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A ferramenta desenvolvida para auxiliar as atividades este nível está descrita nos 
próximos capítulos e cumpre parcialmente a definição de otimização da planta desenhada 
por MIRANDA (2001), entre os níveis da programação de produção e o nível do controle 
avançado e otimização local, apresentados na Figura 3.2. 
Adicionalmente, o programa desenvolvido consegue dar subsídios para a 
identificação de oportunidades de processo e logística, através de estudos de cenários. Este 
tipo de uso constitui um novo nível hierárquico no ramo off-line, representado pela caixa 


































Figura 3.8 Hierarquia com o Nível de Otimização de Misturas 
 
 
3.3 Comunicação entre os Níveis 
Num caso onde a representação matemática de cada nível tivesse uma grande 
aderência ao comportamento real do sistema, a escolha das variáveis representasse todas as 
informações relevantes para os diversos agentes e as incertezas não fossem significativas, 
poderíamos definir com mais facilidade o conjunto de informações necessárias à 
comunicação entre os vários níveis.  
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Para cada período e variável de interesse, este é o conjunto de informações: 
• Valores esperados e respectivas incertezas; 
• Mínimos e máximos aceitáveis de valores instantâneos, médios, derivados e integrais 
(violação de estratégias ou compromissos de quantidades / qualidades);  
• Valores alvo, mínimos ou máximos desejáveis (otimização);  
• Valores marginais ou diretrizes de otimização dentro da faixa aceitável; 
• Regras de penalidade para valores fora da faixa aceitável; 
• Limites operacionais mais restritivos que os de conhecimento geral. 
No caso da comunicação do modelo de planejamento (global) para o modelo de 
planejamento interno (nível local), as incertezas de mercado ou falhas por confiabilidade no 
refino são absorvidas pelas refinarias conforme sua flexibilidade de produção, modais de 
transporte, possibilidade de processamento de diferentes matérias-primas e os níveis de 
estoques. Chama-se elasticidade a acomodação de mercados fronteiriços decorrentes de 
diferenças de produção ou mercados alocados a cada refinaria. 
Considerando-se que os modelos matemáticos são representações simplificadas, 
agregadas e imprecisas e que há sempre incertezas nos dados de entrada, precisamos 
entender as principais diretrizes, restrições e elasticidades de fronteiras do modelo de nível 
superior. 
O conhecimento das restrições é importante para se detectarem as condições de 
ruptura de modelo, em cujo caso será recomendado o replanejamento do nível. O recurso 
para se lidar com falta de aderência, ruptura ou freqüência inadequada de avaliação do 
modelo pode ser a relaxação de algumas restrições ou a modificação de valores marginais, 
segundo algum critério de engenharia ou sensibilidade do agente. 
Num sistema de grande complexidade, a existência de eventos e questões 
estruturais caracterizando ruptura dos modelos não é rara. A existência de uma equipe bem 
capacitada e crítica é fundamental para se contornar a dificuldade sem grandes prejuízos. 
Outro fator importante é a criação de uma linguagem co um a todos os níveis. No 
caso de otimização de blending, várias funções objetivos são classicamente utilizadas na 
literatura: (1) menor custo de produção, (2) menor custo de giveaway, (3) mínimo desvio da 
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receita, com maximização e minimização de componentes, (4) máximo lucro por tempo, (5) 
máximo lucro por volume e (6) qualquer combinação dos anteriores, com sintonia de pesos. 
Indica-se (3) para iniciar o processo e (4) para desenvolver a linguagem comum entre todas 
as equipes e fortalecer o entendimento dos fatores para a otimização global. 
Algumas simplificações são necessárias em alguns níveis para que o modelo seja 
fácil de manter e os problemas sejam resolvidos numprazo adequado. As simplificações 
mais comuns são as agregações temporais, de produtos, de modos de produção, de 
volumes, de unidades semelhantes e de tipos de matérias-primas. 
A comunicação entre os níveis deve ser obrigatoriamente intermediada por um 
tradutor de simplificações. O registro da agregação ou desagregação executada é 
fundamental para que se possa fazer o caminho contrári  e se comparar o previsto com o 
realizado. 
Tendo em vista todas estas incertezas e imprecisões, muito específicas de cada 
ambiente de produção e negócios e com vistas a manter o foco na rentabilidade, propõe-se 
que a hierarquia de decisões e as ferramentas de apoio de uma refinaria de petróleo sejam 
definidos localmente, mantendo-se a padronização mínima necessária ao estabelecimento 
de sinergia e ganho de escala entre o grupo de refina ias. 
 
3.4 Conclusão do Capítulo 
Ao longo deste capítulo foi proposto que a hierarqui  de decisões de produção de 
uma refinaria de petróleo seja definida localmente, de acordo com processos sistemáticos 
de identificação de oportunidades de aumento de lucro. 
Também foi apresentado um estudo de caso de hierarquia de decisões da Refinaria 
de Paulínia, onde, além do ramo de decisões diretas foi representado o ramo off-line, com 
as atividades da engenharia dos processos produtivos, a qual se constintui num ciclo PDCL 
(Plan, Do, Check, Learn) dos processos de otimização da unidade.  
Um nível de decisões foi acrescentado, entre os níveis de programação de 
produção e detalhamento operacional, com objetivo de apoiar o planejamento diário da 
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produção de óleo diesel, convergindo as visões de processo e logística. Uma ferramenta de 
otimização diária foi construída para apoiar este nív l. 
Finalmente, foram descritas as questões de interesse para a definição dos modelos 
e sua utilização tais que seja mantida a coerência entre os níveis hierárquicos quanto aos 
objetivos de produção, custos e restrições, tornando possível o detalhamento das ordens 
para um nível inferior ou o resumo dos resultados e restrições adicionais para o nível 




4 Formulação do Blending  
4.1 Formulação Geral 
Um problema de blending consiste na determinação das formulações e quantidades 
ideais de produtos de mistura de vários componentes, produtos intermediários e aditivos, 
atendendo aos requisitos ou limites de quantidades, propriedades e composições 
estabelecidos para sua produção. 
Na situação onde a quantidade de produtos finais é fixa, o problema se resume à 
determinação das formulações ideais, ou seja, a proporção de cada componente em cada 
produto final. 
As métricas normalmente utilizadas para se verifica a otimalidade da solução de 
um problema são: o máximo lucro, o mínimo custo, o mínimo custo do desperdício de 
qualidade – giveaway, o mínimo desvio de uma receita requerida e o máxio de proporção 
de determinados componentes.  
Há duas linhas principais para formulação do problema de blending: a formulação 
baseada em volumes, utilizada para cálculos de tanques e formulações integradas no tempo, 
e a baseada em vazões, utilizada para controle, cálculos de qualidade em linha e 
formulações de tempo contínuo.  
4.1.1 Blending Volumétrico 
Sejam: 
cfpm , , a massa do componente c  utilizado para produção do produto finalfp ; 
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fpm , a massa do produto finalfp ; 
cV  , o volume do componente c utilizado no blending ; 
cfpV ,  , a contribuição volumétrica do componente c  no produto fp ; 
fpV  , o volume do produto final fp ; 
Aplicando-se o balanço material na operação de blending: 
fp
c
cfp mm =∑ ,    (4.1) 
Uma simplificação comumente adotada para cálculos de misturas líquidas em 
temperaturas próximas à ambiente é a hipótese de solução ideal, a qual assume que o 
volume ocupado por qualquer componente c  a ser utilizado na produção do produto fp
permanece inalterado após a mistura, ou seja, os efeitos de interação entre os componentes 
são despezados. Neste caso, considerando-se os valores c rrigidos para as mesmas 
condições de pressão e temperatura, temos:  






VVV ==∑∑ ,)(    (4.3) 
O conjunto de componentes c  de blending é formado de produtos intermediários 
ci , produzidos localmente ou importados, e aditivos ca. 
},{ cacic =            (4.4) 
O volume do aditivo ca utilizado no blending, caV , é tomado como desprezível 
em comparação com o volume total: 
0=caV            (4.5) 
Sendo ciV  o volume do produto intermediário ci  utilizado no blending, a equação 






















   (4.7) 
Definindo-se a receita cifpv ,  como a proporção volumétrica do componente ci no 





v ,, =    (4.8) 
a equação (4.7) resulta em: 
1, =∑
ci
cifpv            (4.9) 
Definindo-se cfpw , como a razão entre a massa ou vazão mássica do componente 























w         (4.11) 
Para os aditivos, a variável concentração C , razão entre a massa do componente 
aditivo ca e o volume total do produto fp , é, normalmente, uma característica de 





C ,, =    (4.12) 
Nos cálculos de operações de bl nding em tanques, há que se considerar o lastro 
remanescente como um dos componentes. 
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4.1.2 Blending em Linha 
Para o blending em linha, todo o equacionamento é feito a partir das vazões.  
Sejam: 
cfpW , , a vazão mássica do componente c  utilizado para produção do produto finalfp ; 
cq  , a vazão volumétrica total do componente c  no blending; 
cfpq ,  , a vazão volumétrica do componente c  no produto fp ; 
fpq  , a vazão volumétrica de produção de fp ; 
caq , a vazão volumétrica do aditivo ca utilizado no blending; 
caW , a vazão mássica do aditivo ca utilizado no blending; 
ciq , a vazão volumétrica do produto intermediário ci utilizado no blending; 
cifpv , , a receita ou a razão entre a vazão do componente ci e a vazão total do produto final 
fp ; 
cfpw , , a razão entre a massa ou vazão mássica do componente ce a massa ou vazão mássica 
total do produto final fp ; 
cafpC , , a concentração do componente aditivo ca no produto fp . 
Aplicando-se o balanço material na operação de blending em linha: 
fp
c
cfp WW =∑ ,           (4.13) 
Da mesma forma que no blending volumétrico, desprezando-se as interações entre 
os componentes, chegamos ao balanço de vazões:  
fp
c
cfp qq =∑ ,            (4.14) 
 
A vazão do aditivo ca é utilizada apenas para cálculo da concentração, 





















         (4.16) 
A mesma receita v  agora é a razão entre a vazão volumétrica do componente ci  e 





v ,, =            (4.17) 
Da mesma forma que antes: 
1, =∑
ci
cifpv            (4.18) 
A receita mássica w  agora é a razão entre a vazão mássica do componente c  e a 





w ,, =            (4.19) 
Da mesma forma que antes: 
1, =∑
c
cfpw            (4.20) 
 Para os aditivos, a mesma variável concentração C  é estabelecida pela razão entre 





C ,, =           (4.21) 
 
4.2 Propriedades e Composições 
Na solução do problema de blending, seja por volumes ou vazões, são estimados 
os valores das propriedades e composições dos produtos finais, através das regras de 
mistura (rm). 
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Chama-se genericamente de qualidade Q  o valor das propriedades e composições 
de interesse. 
As regras de mistura usuais na literatura são particular zações de uma das 
expressões gerais mostradas na equação (4.22) e na equação (4.23). Estas expressões 
representam estimativas de qualidade dos produtos de mistura (fp ) através dos valores das 
propriedades e composições dos seus componentes (c ), das quantidades dos componentes 
que não são aditivos (ci ) e das concentrações dos aditivos (ca) misturados a fp .  
Sejam: 
pccQ , , o valor da propriedade pc  do componente c ; 
pxcxxccQ ,, , o valor do elemento xxc do vetor de composição do componente c , segundo o 
critério pxc; 
pfpQ , , a estimativa do valor da propriedade p  do produto fp ;  
pxxxfpQ ,, , a estimativa do valor do elementoxxdo vetor de composição do produto fp , 
segundo o critériopx; 
A formulação genérica é dada pela equação (4.22) e pela equação (4.23). 
),,,( ,,,,,,,, cafpcifppxcxxccpccrpfppfp CvQQrmQ =    (4.22) 
e 
),,( ,,,,,,,,, cfpcifppxpxcxxxxccrxpxxxfppxxxfp wvQrmQ ===    (4.23) 
onde  
r  é o índice da regra de mistura escolhida para estimar a propriedade p do produto fp  e 
rx , o índice da função utilizada para cálculo das composições. 
No caso particular de composições volumétricas em relação ao critério px , parte-
se da composição de cada componente ci em relação aos subcomponentes xx, adaptando-


















)(,,, =====    (4.24) 
ou 
cifppxxxcipxxxcifp VQV ,,,)(,, ×=          (4.25) 
O volume do subcomponente xx na mistura é a soma dos volumes deste 
subcomponente em todos os componentes de fp , considerando-se ainda a hipótese de 





pxxxcifppxxxfp VQVV ,,,)(,,)(,       (4.26) 

































,,     (4.27) 
Aplicando-se novamente a equação (4.8), obtem-se, finalmente: 
)( ,,,,, ∑ ×=
ci
cifppxxxcipxxxfp vQQ    (4.28) 
Para composições mássicas, consideramos os subcomponentes em todos os 












)(,,, =====       (4.29) 
ou 
cfppxxxcpxxxcfp mQm ,,,)(,, ×=          (4.30) 
A massa do subcomponente xx na mistura é a soma das massas deste 





pxxxcfppxxxfp mQmm ,,,)(,,)(,    (4.31) 


































,,     (4.32) 





w ,, = , obtem-se, finalmente: 
)( ,,,,, ∑ ×=
c
cfppxxxcpxxxfp wQQ    (4.33) 
Alguns critérios de composição cujo interesse seja em um único subcomponente, 
como o teor de enxofre, por exemplo, podem ser tratados igualmente como composição ou 
propriedade.  
4.2.1 Conjuntos Independentes 
As regras de mistura mais básicas são as relacionadas à composição mássica ou 
volumétrica. Antes de apresentá-las, é interessante uma breve revisão de algumas variáveis 
relacionadas. 
Sejam: 
c , o componente genérico },{ cacic =  de fp , o produto final; 
cfpm , , a massa do componente cutilizada na mistura de fp ; 
cifpV , , o volume do componente ci utilizada na mistura de fp ; 
fpm , a massa de fp ; 
fpV , o volume de fp ; 
ciρ , a massa específica de ci , razão entre massa e volume de ci ; 
fpρ , a massa específica de fp , razão entre massa e volume de fp ;
cifpv , , a proporção volumétrica, razão entre o volume de ci e o volume de fp ; 
cfpw , , a proporção mássica, razão entre a massa de ce a massa de fp ; 
cafpC , , a concentração, razão entre a massa de ca  a massa de fp . 
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C ,, = , para representar a 





C ,, =    (4.34) 
A definição de massa específica é representada abaixo, com os índices do 






,=ρ    (4.35) 
Do conjunto { }cfpcfpcifpcifpfpcifpcfp CwvVmVm ,,,,, ,,,,,,, ρ , podem ser destacados 
subconjuntos de variáveis independentes.  
 
Tabela 4.1 Seqüência de Cálculo para o Conjunto Independente { }cicfpm ρ,,  




cfp mm =∑ ,  (4.1) 
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fpci VVV ==∑∑ ,)(  (4.6) 
4 





v ,, =  
(4.8) 
5 





w ,, =  
(4.10) 
6 





C ,, =  
(4.34) 
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A definição de { }cicfpm ρ,,  leva às demais variáveis, conforme seqüência 
apresentada na Tabela 4.1. 
Como, normalmente, a medição de volumes é mais disponível em sistemas de 
blending, pode-se definir um conjunto mínimo de variáveis independentes que contenha as 
medições de volume, mantendo-se a medição mássica para os aditivos: { }cicifpcafp Vm ρ,, ,, .  
A seqüência do cálculo é apresentada na Tabela 4.2. 
Pode ser interessante obter-se um conjunto mínimo que contenha o volume do 
produto final. O conjunto{ }cifpcifpcafp vVm ,, ,,, ρ  é um ponto de partida completo e a 
seqüência de cálculo é mostrada na Tabela 4.3. 
 
 
Tabela 4.2 Seqüência de Cálculo para o Conjunto Independente { }cicifpcafp Vm ρ,, ,,  
Sequência Variável Equação Número 
1 

















fpci VVV ==∑∑ ,)(  (4.6) 
4 





v ,, =  
(4.8) 
5 





w ,, =  
(4.10) 
6 











Tabela 4.3 Seqüência de Cálculo para o Conjunto Independente { }cifpcifpcafp vVm ,, ,,, ρ  
Sequência Variável Equação Número 
1 





v ,, =  
(4.8) 
2 











cfp mm =∑ ,  (4.1) 
4 





w ,, =  
(4.10) 
5 





C ,, =  
(4.34) 
 
No caso de concentrações de aditivos que são medidas por analisadores na corrente 
de produto, podemos montar conjuntos que partam de cafpC , . O conjunto 
{ }cafpcifpcifp CvV ,,,, ρ  é um exemplo. Através dele, outras variáveis são calculadas pela 
seqüência da Tabela 4.4. 
Outro exemplo é o conjunto com todas as concentrações dos componentes no 
produto final, { }cfpcifp CV ,,,ρ , cuja seqüência é apresentada na Tabela 4.5. 
Um conjunto parecido com este é o { }cfpcifpfp CvV ,, ,, , onde cfpm ,  e fpm são 
calculados da mesma forma, modificando-se a partir de cifpV , , veja a seqüência na Tabela 
4.6. 
Se um medidor mássico é instalado na corrente final, pode ser conveniente 
considerar fpm no conjunto inicial. Neste caso, { }cfpcifp wm ,,,ρ  são utilizadas para obtenção 




Tabela 4.4 Seqüência de Cálculo para o Conjunto Independente 
{ }cafpcifpcifp CvV ,,,, ρ  
Sequência Variável Equação Número 
1 





C ,, =  
(4.12) 
2 





v ,, =  
(4.8) 
3 











cfp mm =∑ ,  (4.1) 
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Tabela 4.5 Seqüência de Cálculo para o Conjunto Independente 
{ }cfpcifp CV ,,,ρ  
Sequência Variável Equação Número 
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cfp mm =∑ ,  (4.1) 
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v ,, =  
(4.8) 
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Tabela 4.6 Seqüência de Cálculo para o Conjunto Independente { }cfpcifpfp CvV ,, ,,  
Sequência Variável Equação Número 
1 










cfp mm =∑ ,  (4.1) 
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Tabela 4.7 Seqüência de Cálculo para o Conjunto Independente { }cfpcifp wm ,,,ρ  
Sequência Variável Equação Número 
1 





w ,, =  
(4.10) 
2 













fpci VVV ==∑∑ ,)(  (4.6) 
4 





v ,, =  
(4.8) 
5 





C ,, =  
(4.34) 
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Pode ser interessante considerar apenas conjuntos que não envolvam diretamente 
as quantidades de componentes nem de produto final. Neste caso, as variáveis candidatas 











C ,, =    (4.36) 
em outro formato: 
cifpfpcifp mVC ,, =×    (4.37) 





v ,, =  (4.8) também pode ser colocada em formato conveniente: 
cifpfpcifp VVv ,, =×    (4.38) 






















,=ρ            (4.40) 




















,=    (4.42) 





w ,, =  (4.10) pode ser colocada em formato conveniente e o 







,=    (4.43) 



















,=ρ    (4.45) 
Comparando-se (4.45) com (4.43), tem-se, finalmente: 
cifpcicifpfp vw ,, ×=× ρρ    (4.46) 
 
4.3 Regras de Mistura 
4.3.1 Massa Específica 
Massa específica é uma propriedade básica, ou seja, utilizada para estimativa de 
outras propriedades. Para derivar sua regra de mistura, utiliza-se a definição que é 











=ρ  (4.41), para o produto final. 
Substituindo-se fpm , nesta última equação, pela expressão fp
c

















ρ        (4.47) 
As massas dos componentes ci , por sua vez, são substituídos pela forma 






,=ρ  (4.35), 
cifpcicifp Vm ,, ×= ρ           (4.48) 

























V ,,ρρ    (4.49) 










C ,, =  (4.12) na equação 
(4.49), finalizam a regra de mistura para a massa epecífica: 




cifpcifp Cv ,,ρρ    (4.50) 
Se for desconsiderada a forma simplificada das formulações de blending, fazendo-
se 0, ≠cafpV , a equação (4.50) se torna uma ponderação volumétrica: 
( )∑ ×=
c
cfpcfp v ,ρρ    (4.51) 
Comparando-se as duas formulações de blending da massa específica com o 
formulação genérica apresentada na equação ),,,( ,,,,,,,, cafpcifppxcxxccpccrpfppfp CvQQrmQ =  
(4.22), vemos que:  
• tanto p  quanto pc correspondem à mesma propriedade;  
• não há interferência de proporções de subcomponentes;  
• há duas equações de mistura, ou seja, dois valores de r ; 
• cpccQ ρ=,  ; 
Esta é uma classe especial de regras de mistura, onde a propriedade da mistura é 






==       (4.52) 
4.3.2 Teor de Enxofre 
O teor de enxofre, S , dos combustíveis automotivos é uma propriedade cujo 
controle é muito importante, devido ao impacto das emissões de compostos de enxofre à 
saúde humana, principalmente em grandes aglomerados urbanos (PINOTI, 2007). 
As definições de enxofre total no produto final fp e nos componentes c  são 














, =           (4.54) 
Pela definição vemos que a propriedade S  é também uma composição mássica, 
onde os subcomponentes são: enxofre total ( )1=xx  e outros ( )2=xx . Utiliza-se então a 
formulação para composições mássicas da equação )( ,,,,, ∑ ×=
c
cfppxxxcpxxxfp wQQ  (4.33), 
segregando-se as contribuições de ci  e ca: 




cifpSpxxxciSpxxxfp wQwQQ     (4.55) 
ou 




cifpcifpfp wSwSS    (4.56) 










=           (4.57) 




















   (4.58) 






,=ρ  (4.45) para os componentes ca. A explicitação 








, =           (4.59) 
































,       (4.60) 




cifpcifp Cv ,,ρρ  (4.50) resolve o denominador:   
( ) ( )


















   (4.61) 
 
4.3.3 Índices de Mistura 
Chama-se regra por índice de mistura ao conjunto de transformações aplicadas a 
uma determinada propriedade dos componentes, pcQ , , tal que: (1) a primeira transformação 
f  obtenha o índice de mistura dos componentes relativo  tal propriedade, pcbi , ; (2) o 
índice de mistura do produto final, pfpbi , , seja obtido por mistura linear volumétrica dos 
índices dos componentes e (3) a estimativa da propriedade do produto final, pfpQ , , seja 
obtida da transformação inversa, 1−f , aplicada no índice de mistura do mesmo. Ou seja: 
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( )pcpc Qfbi ,, =           (4.62) 
( )∑ ×=
c
cfppcpfp vbibi ,,,          (4.63) 
( )pfppfp bifQ ,1, −=           (4.64) 
Para o ponto de fulgor, F , um índice de mistura muito utilizado é Método Hu-



















,,    (4.65) 
( )∑ ×=
c
























== − 1)(1    (4.67) 
 
No escopo deste trabalho, outras propriedades foram estimadas por índices de 
misturas: viscosidade cinemática, µ , estimada pelo índice biµ ; ponto de entupimento, E , 
estimado pelo índice Ebi ; ponto de anilina, A , estimada pelo índice Abi , propriedade 
auxiliar para cálculo do número de cetano. As Equações (4.68) a (4.76) representam estas 
regras de mistura: 














=== ==    (4.68) 
( )∑ ×=
c



















exp)(1    (4.70) 
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exp)( ,,    (4.71) 
( )∑ ×=
c







)(1 == −    (4.73) 







exp)( ,,    (4.74) 
( )∑ ×=
c







)(1 == −    (4.76) 
 
4.4 Curva de Destilação 
A especificação de destilação do óleo diesel, apresentada na Tabela 2.7, estabelece 
limites de temperatura de alguns pontos do ensaio (ASTM, 2007). São estabelecidos limites 
para as temperaturas relativas aos 50% recuperados, 50,50, max,min fpfp TT , e para os 85% 
recuperados 85,maxfpT , o qual é diferente para os dois tipos de especificação, fp : 
metropolitano, 1=fp , e interior, 2=fp .  
Conforme já estabelecido no Item 2.2.1.2, a notação TRC corresponde à 
temperatura do ensaio relativa ao percentual recuperado RC e a curva de destilação 
completa é composta de 13 pontos: PIE, T5, T10, T20, T30, T40, T50, T60, T70, T80, T85, T90, 
PFE. Adicionalmente, valores de RC em temperaturas específicas podem aumentar este 
conjunto. 
O termo EV, de evaporados, é utilizado para denotar  volume de amostra já 
vaporizado a uma temperatura específica. O ensaio ASTM D86 prevê, no caso do óleo 
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diesel, a anotação temperaturas relativas ao RC e, para a gasolina, relativas ao EV. Para 
conceituação, os dois termos são usados indistintame te. 
4.4.1 Método do Ponto de Ebulição Verdadeiro 
A Figura 4.1 mostra um exemplo de vaporizados de 11 componentes, nas 
temperaturas de 200oC, 250oC, 300oC, 350oC e 400oC, respectivamente, PEVCcEV ,200, ° , 
PEVCcEV ,250, ° , PEVCcEV ,300, ° , PEVCcEV ,350, °  e PEVCcEV ,400, ° . Observe-se que, à temperatura de 
C°200 , alguns componentes ainda não iniciaram sua evaporaçã . Por outro lado, à 
temperatura C°300 , dois componentes já estão completamente vaporizads. Nestas duas 
situações, de insensibilidade ou de saturação, as car cterísticas da mistura são sensíveis a 
pequenas modificações nas proporções destes componentes, mas não mostram a mesma 
sensibilidade a pequenas modificações nas suas características. 
Por causa deste comportamento, a utilização de índices de mistura não é 
aconselhável. O método de mistura mais comum faz proporções volumétricas dos 
percentuais evaporados dos componentes, EV nos seus pontos de ebulição verdadeiros, 
PEVEVT ,  , pontos anotados do ensaio do ponto de ebulição verdadeiro, PEV .  Em outras 
palavras, o método considera que as frações da mistura evaporadas à temperatura T ,
PEVTfpEV ,, , correspondem à soma proporcional dos volumes dos componentes da mistura 




cfpPEVTcPEVTfp vEVEV ,,,,,    (4.77) 
Para aplicação deste método, sendo os dados dos componentes e produtos finais 
avaliados pelo método ASTM D86, há que se converter os dados dos componentes de 
ASTM D86 para PEV, aplicar-se a regra de mistura pelo rcentual evaporado e converter-
se a predição de curva PEV da mistura para ASTM D86, a fim de se verificar o 
























Figura 4.1 Evaporados de Cada Componente em Várias Temperaturas 
 
Para obtenção da curva PEV a partir de dados ASTM D86, o American Petroleum 
Institute (API, 1992) recomenda o método de conversão apresentado nas equações a seguir 
(as temperaturas são expressas em graus Farenheit): 
( ) 0258,186%,50,%,50, 87180,0 DRCcPEVEVc TT == ×=    (4.78) 
( ) 60244,0%0%,10%0%,10 4012,7 XY ×=         (4.79) 
( ) 71644,0%10%,30%10%,30 9004,4 XY ×=         (4.80) 
( ) 80076,0%30%,50%30%,50 0305,3 XY ×=         (4.81) 
( ) 82002,0%50%,70%50%,70 5282,2 XY ×=         (4.82) 
( ) 75497,0%70%,90%70%,90 0419,3 XY ×=         (4.83) 
( ) 6606,1%90%,100%90%,100 11798,0 XY ×=         (4.84) 
%0%,10%10%,30%30%,50%,50,%,0, YYYTT PEVEVcPEVEVc −−−= ==      (4.85) 
10,3030,50%,50,%,10, YYTT PEVEVcPEVEVc −−= ==        (4.86) 
%30%,50%,50,%,30, YTT PEVEVcPEVEVc −= ==         (4.87) 
%70%,50%,50,%,70, YTT PEVEVcPEVEVc += ==        (4.88) 
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%90%,70%70%,50%,50,%,90, YYTT PEVEVcPEVEVc ++= ==       (4.89) 
%100%,90%90%,70%70%,50%,50,%,100, YYYTT PEVEVcPEVEVc +++= ==      (4.90) 
onde: 
• PEVEVcT ,,  são as temperaturas da curva PEV; 
• 86,, DRCcT  são as temperaturas da curva ASTM D86; 
• PEVEVcPEVEVcEVEV TTY ,,,,, 2121 −=  é a diferença entre as temperaturas correspondentes a 1EV  
e 2EV  na curva PEV; 
• 86,,86,,, 2121 DRCcDRCcRCRC TTX −=  é a diferença entre as temperaturas correspondentes aos 
recuperados 1RC  e 2RC  na curva ASTM D86: 
Para ilustrar o método MPEV, tomem-se 11 componentes cuja curva ASTM D86 é 
apresentada na Figura 4.2. 
Para melhor visualização, invertem-se os eixos das curvas ASTM D86, o que está 
mostrado na Figura 4.3. 
O resultado da transformação das curvas ASTM D86 para PEV está na Figura 4.4. 
Da mesma forma, invertem-se os eixos para melhor visualização. O resultado da 
inversão está na Figura 4.5. 
A partir dos 11 componentes (c1 a c11) e seus valores de vazão mínimos e 
máximos típicos, foram estabelecidos 19 experimentos (f1 a f19) através de planejamento 
fatorial fracionário ( )7112 − , utilizando-se o programa Statistica, da StatSoft, sendo 16 
experimentos de extremidade e 3 experimentos de meio, para avaliação do erro de medição.  
Os experimentos são mostrados na Figura 4.6. O objetivo é explorar os extremos 
operacionais para verificar a consistência do método MPEV e outros métodos que serão 
propostos nos próximos itens. 
A utilização de vazões ou volumes mínimos e máximos de cada componente tem 
aderência com o sistema produtivo de uma refinaria, onde os modos de operação e paradas 
de unidades de processos determinam os valores típicos de produção. Destaque-se que não 
é adequado utilizar os limites superiores e inferior s de proporções, já que os limites da 
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produção estão atrelados a vazões ou volumes individuais de cada componente e a vazão 
total não é constante. 
É oportuno esclarecer que a obtenção de modelos matemáticos para predizer os 
efeitos dos componentes na mistura pode ser feita através de técnicas de planejamento de 
experimentos específicos para mistura como em CALADO & MONTGOMERY (2003), 
que explora no software Statística os modelos lineares, quadráticos e cúbicos especiais. 
Estas técnicas são muito utilizadas para avaliação dos efeitos das variações das proporções 
de componentes puros ou pseudocomponentes, cujas propriedades são ou podem ser 
consideradas fixas.  
O modelo de mistura da curva de destilação, fenomenlógico, já existe e calcula os 
efeitos das variações de propriedades e de quantidades dos componentes. O planejamento 
experimental foi utilizado apenas para mapeamento do espaço operacional e para 
verificação do desempenho estatístico global do modelo. 
A equação de mistura (4.77) foi utilizada para obtenção da curva PEV dos 19 
produtos de mistura, cujos resultados estão na Figura 4.7.  
As curvas ASTM D86 são obtidas das curvas PEV das 19 misturas a partir da 
transformação inversa à equação (4.78), mostrada na equação (4.91), cujos resultados estão 
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Figura 4.6 Planejamento Fatorial Fracionário de 2(11-7)+3=19 Experimentos 
 
O método MPEV é consagrado e intuitivo. Porém, apresenta a desvantagem do 
grande número de variáveis, pois a curva invertida de todos os componentes deve ser 
calculada já que a regra linear volumétrica é aplicda nos evaporados e não nas 
temperaturas. Isto pode ocasionar erros significativos nos pontos interpolados da curva 
ajustada, reduzindo a precisão global do método. Além disto, o atendimento à especificação 
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4.4.2 Método Direto Linear por Partes 
Para solução de grandes problemas de otimização com muitos pontos de mistura e 
onde as características de alguns componentes são determinadas durante a solução, são 
necessários métodos mais diretos. Para o sistema de produção de óleo diesel, foi 
implementado o método direto linear por partes – MDLPP, que aplica a regra linear 
volumétrica diretamente nos recuperados da curva ASTM D86. 
Assim, uma equação equivalente à equação (4.77) é aplicada nos volumes 
recuperados individuais, 86,, DTcRC  para obtenção dos valores dos recuperados das misturas, 
86,, DTfpRC , resultando na equação (4.92). 
( )∑ ×=
c
cfpDTcDTfp vRCRC ,86,,86,,    (4.92) 
Além da simplificação dos cálculos, este método utiliza menos variáveis, pois 
somente são necessários os pontos da curva de destilação correspondentes aos limites 
estabelecidos na especificação dos produtos. A Figura 4.9 ilustra como pode ser feita a 
equivalência entre limites de temperaturas e limites d  recuperados, aplicável a funções 
estritamente crescentes, como são as curvas de destilação do óleo diesel e seus 
componentes. 
Nesta Figura, o trecho da curva marcado com a letra“A” atende à relação de 
temperaturas mostrada na equação (4.93). 
86%,508686%,50 )245min( DDD TTCT ≤≤°=    (4.93) 
O mesmo trecho “A” atende à relação equivalente de recuperados, mostrada na 
equação (4.94). 
)max%50( 86,2458686,245 DCDDC RCRCRC °° =≤≤    (4.94) 
Dessa mesma forma, podem ser obtidos os demais limites. O conjunto completo 
das equivalências está mostrado nas Equações (4.95), (4.96), (4.97) e (4.98), onde fp  é o 




86,245,86%,50, maxmin DCfpDfp RCT °≡    (4.95) 
86,310,86%,50, minmax DCfpDfp RCT °≡    (4.96) 
86,360,186%,85,1 minmax DCfpDfp RCT °== ≡    (4.97) 
































Figura 4.9 Equivalência entre os Limites de Temperatura e Recuperados 
 
O número total de variáveis é o número de temperaturas especificadas 
multiplicado pela quantidade de produtos finais. Para o caso do óleo diesel interior e 
metropolitano brasileiro, nas atuais especificações, resultariam seis variáveis. Porém, como 
os limites inferior e superior do T50 no óleo diesel interior são idênticos aos do óleo di sel 
metropolitano, as variáveis se reduzem a quatro. 
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A Figura 4.10 mostra as curvas ASTM D86 dos mesmos 11 componentes 
utilizados no item anterior, com os quatro parâmetros do método MDLPP, que são os 
recuperados 86,, DTfpRC  nas temperaturas de 245
oC, 310oC, 360oC e 370oC, representados 

































































































Figura 4.10 Os Quatro Parâmetros do Método MDLPP 
 
As curvas resultantes de 19 misturas pelo método MDLPP aplicado aos mesmos 
11 componentes do Item 4.4.1, estão mostradas na Figura 4.11. 
Foram levantados os valores experimentais ASTM D86 das 19 misturas já 
estimadas pelos métodos MDLPP e MPEV. A Figura 4.12 mostra a qualidade do 
experimento, através das análises das três amostras de proporções replicadas, porém 
preparadas separadamente. 
A Figura 4.13 mostra os valores experimentais e dos métodos MPEV, MDLPP na 
temperatura de 245oC, correspondente ao T50 mínimo das especificações do óleo diesel. 
Da mesma forma, a Figura 4.14, a Figura 4.15 e a Figura 4.16 mostram os valores 
correspondentes a 310oC, 360oC e 370oC, respectivamente, ou seja, ao T50 máximo, ao T85 
máximo do óleo diesel metropolitano e ao T85 máximo do óleo diesel interior. 
Nestes gráficos, Figura 4.13 à Figura 4.16, para os quatro parâmetros de interesse, 




























































































































Figura 4.14 Resultados Experimentais e dos Métodos MPEV, MDLPP a 310oC 
 
O gráfico da Figura 4.17 mostra a comparação entre os valores experimentais da 
curva de destilação completa dos 19 experimentos e o valor predito pelos métodos MPEV e 
MDLPP.  As linhas vermelhas são os limites médios de reprodutibilidade do método 
ASTM D86. Pelo gráfico, vemos que a faixa inicial d curva não mostra valores coerentes 
para nenhum dos dois métodos. Para os demais pontos, s valores são aceitáveis, porém 
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com tendências nos dois métodos, principalmente na faix entre 160oC e 240oC, onde o 
MPEV mostra valores acima  e o MDLPP, valores abaixo dos experimentais. 
Um benefício adicional do método MDLPP é a eliminação da etapa de 
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Figura 4.17 Comparação dos Valores Experimentais com os Métodos MDLPP e MPEV 
 
 
4.5 Estimativa do Número de Cetano 
A especificação da qualidade relativa ao atraso de ignição do óleo diesel, 
conforme apresentada em ANP (2006) é feita alternativamente pelo índice de cetano, no 
valor de 45, ou pelo número de cetano, no valor de 42. 
O número de cetano é determinado pelo ensaio ASTM D 613, cuja duração é em 
torno de 2 horas. Mais prático, o índice de cetano é um cálculo a partir de quatro 
propriedades físicas cujos ensaios já são normalmente f itos para certificação do produto, o 
que o torna preferido em relação ao ASTM D613. 
Por outro lado, no caso do combustível aditivado por melhorador de cetano, o 
cálculo do índice de cetano não reflete a melhoria de ignição obtida. Têm esta sensibilidade 
apenas os ensaios que façam diretamente a queima, co o o ensaio ASTM D613, ou que 
identifiquem os tipos de compostos presentes, como a estimativa pelo espectro de 
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absorbância na faixa MID (1290 a 1400 cm-1) e NIR (4000 a 6000 cm-1 ), mostrado em 
LAURO (2006). 
Para balizar as escolha dos métodos de predição, há que se considerarem também 
as situações onde são observadas folgas no número de cetano quando o índice está 
especificado, conforme o exemplo da Figura 4.18. Dos d ze pontos mostrados, onze 
atendem à especificação pelo índice de cetano (45), sendo observada uma folga de 1 a 3 
pontos em relação à especificação pelo número de cetano (42). 
A Figura 4.18 também evidencia o baixo coeficiente de correlação entre o número 
de cetano e o índice de cetano. No caso, o coeficiente é de 0,44, a diferença média é de 0,9 
e o desvio padrão das diferenças é de 0,6. Para predição de mistura, podem ser feitos 
ajustes nos parâmetros do índice de cetano para melhorar a correlação com o número de 
cetano, embora não tenha boas perspectivas de melhoria devido à diversidade de petróleos 
processados e ao fato do número de cetano estar relacionado a características tanto físicas 
quanto químicas. 
Para monitoração do número de cetano em tempo real, está consagrada a 
inferência através de dados de analisadores espectrais de raios infravermelhos (NIR ou 
MID), os quais contêm as respostas de absorbância às diversas freqüências de raios 
infravermelhos incidentes (LAURO, 2006). Esta análise é realizada principalmente por 
analisadores em linha para prover f edback ao controle de formulação do produto final e 
representa uma economia de tempo em relação ao ensai  no motor de laboratório, método 
ASTM D 613. As informações dos espectros não se aplicam diretamente ao planejamento 
de blending, mesmo se os dados espectrais dos componentes estiverem todos disponíveis, 
pois ainda não foram desenvolvidas regras de mistura aplicáveis aos espectros dos 
componentes de óleo diesel, tal que possam ser preditas as absorbâncias da mistura. Uma 
linha de investigação para futuros estudos é a obtenção de informações relevantes contidas 
nos espectros dos componentes voltadas ao desenvolvimento de regras de mistura para 
predição das características do produto final. 
No escopo do presente trabalho, chama-se “número de cetano melhorado” ao 
número de cetano dos hidrocarbonetos com aditivos. “número de cetano” é utilizado para 
designar a característica “natural” dos hidrocarbonet s. “número de cetano calculado” ou 
NCC é a estimativa do número de cetano a partir de outras variáveis. Por exemplo, 
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GUIBET & MARTIN (1987) apresentam vários tipos de correlações com outras 
propriedades, entre as quais: (1) oAPI e T50 (2) massa específica e T50, (3) ponto de anilina 


















Figura 4.18 Exemplo de Folga no Número de Cetano 
 
Na busca de uma correlação de fácil uso pelo sistema de otimização da REPLAN, 
foram testados vários ajustes com combinações destas variáveis e outras disponíveis, 
utilizando-se uma massa de dados com 350 amostras de óleo diesel sem melhorador de 
cetano, correspondentes ao período de agosto de 2006 a outubro de 2007. 
Para estimar o número de cetano, montou-se a expressão de 1NCC , que combina 
termos lineares e não-lineares das propriedades masa específica (ρ ), várias temperaturas 
de destilação (T10,T50,T90), ponto de entupimento (E ) e ponto de anilina (A ), conforme a 
equação (4.99). Os parâmetros obtidos com a minimização da soma dos quadrados dos 
desvios são apresentados na Tabela 4.8. A comparação dos 350 valores medidos e 











































  (4.99) 
 
Pela Figura 4.20, observa-se que há uma tendência à centralização dos pontos. Isto 
é devido à repetibilidade de 1 ponto no método analítico para determinação do número de 
cetano, valor grande se comparado à faixa estreita dos dados de campo. Ou seja, na 
presença de muito ruído, a aproximação ao valor cent al faz reduzir a soma dos quadrados 
dos desvios. Este fato é confirmado na Tabela 4.9, com a comparação entre o desvio padrão 
do número de cetano e o desvio padrão do valor calculado 1NCC . 
Para evitar este “ajuste excessivo”, resolveu-se novamente o problema, porém com 
a restrição de que os desvios padrões sejam equivalentes, o que leva ao ajuste apresentado 
na Figura 4.21  e na Figura 4.22 . 
Este novo ajuste resultou nos parâmetros e estatístic s apresentados, 























Número de Cetano Calculado Número de Cetano Medido
 





Tabela 4.8 Parâmetros Ajustados para 1NCC  sem Restrições 
aI aII aIII aIV aV aVI 
474,217 -1745,9 781,467 -0,283 45,8212 3,20868 
      
aVII aVIII aIX aX aXI aXII 
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Figura 4.20 Ajuste de 1NCC  sem Restrições 
 
 
Tabela 4.9 Estatísticas de 1NCC  (sem Restrições) 
Média dos Desvios (NC-NCC) 2E-04 
Desvio Padrão dos Desvios 0,553 
Coeficiente de Correlação dos Desvios 0,532 
Desvio de Probabilidade Acumulada = 10% -0,709 
Desvio de Probabilidade Acumulada = 90% 0,709 
Desvio Padrão do Número de Cetano 0,653 




Tabela 4.10 Parâmetros Ajustados para 1NCC  com Restrições 
aI aII aIII aIV aV aVI 
473,44 -1746 780,871 -0,2078 42,6163 1,40115 
      
aVII aVIII aIX aX aXI aXII 
























Número de Cetano Calculado Número de Cetano Medido
 
Figura 4.21 Melhor Ajuste com a Equação 1NCC  com Restrições 
 
Foram feitas algumas simplificações sobre 1NCC  em relação ao número de 
variáveis envolvidas, para análise do impacto no desempenho da correlação. Observou-se 
que a retirada do ponto de entupimento não fez diferença na função objetivo e que a 







1090 TT , empobreceu significativamente a correlação, 
reduzindo o coeficiente de correlação de 0,53 para 0,44. Por outro lado, a retirada do ponto 
de anilina foi menos significativo, mas também empobreceu a correlação para 0,51. 
Devido às características da massa de dados disponível, optou-se a seguir pelo 
teste das correlações lineares com a massa específica (ρ ), os três temperaturas de 
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Figura 4.22 Ajuste de 1NCC  com Restrições 
 
Tabela 4.11 Estatísticas de 1NCC  (com Restrições) 
Média dos Desvios (NC-NCC) 0,0004 
Desvio Padrão dos Desvios 0,6323 
Coeficiente de Correlação dos Desvios 0,5314 
Desvio de Probabilidade Acumulada = 10% -0,81 
Desvio de Probabilidade Acumulada = 90% 0,8107 
Desvio Padrão do Número de Cetano 0,6531 
Desvio Padrão do NCC1 0,6531 
 
 
Tabela 4.12 Parâmetros Ajustados para 2NCC  sem Restrições 
aXIII aXIV aXV aXVI aXVII aXVIII 
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Figura 4.24 Ajuste de 2NCC  sem Restrições 
 
 
Tabela 4.13 Estatísticas de 2NCC  (sem Restrições) 
Média dos Desvios (NC-NCC) 0,0001 
Desvio Padrão dos Desvios 0,5796 
Coeficiente de Correlação dos Desvios 0,5221 
Desvio de Probabilidade Acumulada = 10% -0,743 
Desvio de Probabilidade Acumulada = 90% 0,7429 
Desvio Padrão do Número de Cetano 0,6531 
Desvio Padrão do NCC1 0,501 
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Tabela 4.14 Parâmetros Ajustados para 2NCC  com Restrições 
aXIII aXIV aXV aXVI aXVII aXVIII 
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Tabela 4.15 Estatísticas de 2NCC  (com Restrições) 
Média dos Desvios (NC-NCC) 6E-05 
Desvio Padrão dos Desvios 0,6333 
Coeficiente de Correlação dos Desvios 0,53 
Desvio de Probabilidade Acumulada = 10% -0,811 
Desvio de Probabilidade Acumulada = 90% 0,8116 
Desvio Padrão do Número de Cetano 0,6531 
Desvio Padrão do NCC1 0,6531 
 
 
O melhor ajuste sem restrições obtido para estas variáveis é mostrado na Figura 
4.23 e na Figura 4.24. Os parâmetros são apresentados n  Tabela 4.12. 
As estatísticas deste ajuste, apresentados na Tabela 4.13, mostram uma piora do 
coeficiente de correlação comparativamente ao coeficiente de correlação de 1NCC  sem 
Restrições. Mostram também uma menor tendência à centralização, o que levanta a 
possibilidade de que os termos não lineares acrescentem informação mas também 
contribuam para o overfitting, conforme definido emPINHEIRO (1996). 
Para solução desta dúvida, ajustou-se novamente, utilizando-se a mesma restrição 
anterior, ou seja, forçar o desvio padrão do cálculo ser equivalente ao desvio padrão do 
conjunto medido. Os resultados deste ajuste são mostrad  na Figura 4.25, Figura 4.26, 
Tabela 4.14 e Tabela 4.15. 
Comparando-se os ajustes de 2NCC  e 1NCC com a restrição do desvio padrão, 
observa-se que o resultado é muito próximo, reforçando a hipótese de que os termos não 
lineares contribuem para a centralização. Isto nos faz indicar a utilização da correlação 
linear, pela menor complexidade da implementação. 
Outra verificação efetuada foi a influência do desvio do cálculo da batelada 
anterior na estimativa da batelada seguinte, numa tentativa de se considerar alguma 
informação adicional que representasse a influência dos tipos de matéria-prima processados 




Tabela 4.16 Parâmetros Ajustados para kNCC ,3  sem Restrições 
aXIII aXIV aXV aXVI aXVII aXVIII aXIX 
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Figura 4.27 Melhor Ajuste com as Equações kNCC ,3  sem Restrições 
 
 
Tabela 4.17 Estatísticas de kNCC ,3  (sem Restrições) 
Média dos Desvios (NC-NCC) -0,005 
Desvio Padrão dos Desvios 0,5466 
Coeficiente de Correlação dos Desvios 0,5474 
Desvio de Probabilidade Acumulada = 10% -0,706 
Desvio de Probabilidade Acumulada = 90% 0,695 
Desvio Padrão do Número de Cetano 0,6531 




Tabela 4.18 Parâmetros Ajustados para kNCC ,3  com Restrições 
aXIII aXIV aXV aXVI aXVII aXVIII aXIX 
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Figura 4.29 Ajuste de kNCC ,3  sem Restrições 
 
 
Tabela 4.19 Estatísticas de kNCC ,3  (com Restrições) 
Média dos Desvios (NC-NCC) -0,007 
Desvio Padrão dos Desvios 0,6243 
Coeficiente de Correlação dos Desvios 0,5431 
Desvio de Probabilidade Acumulada = 10% -0,807 
Desvio de Probabilidade Acumulada = 90% 0,7932 
Desvio Padrão do Número de Cetano 0,6531 








42 43 44 45 46















Figura 4.30 Ajuste de kNCC ,3  com Restrições 
 
 
Foi então construida a equação (4.101), que adiciona à estimativa do instante k , 
kNCC ,3 , um fator de correção kfc  calculado pelo desvio observado e pelo fator de correção 








,50,10,3 1000/ρ    (4.101) 
( ) ( ) 11,31 1 −−− ×−+−×= kXVIXkkXVIXk fcaNCCNCafc    (4.102) 
 
Os resultados do ajuste, para a situação irrestrita, estão mostrados na Figura 4.27, 
Figura 4.29,  Tabela 4.16 e Tabela 4.17, sem a restrição dos desvios padrões equivalentes. 
Para a situação onde se impõe a equivalência do desvio padrão entre os conjuntos medido e 
estimado, os resultados estão mostrados na Figura 4.28, Figura 4.30, Tabela 4.18 e Tabela 
4.19. Uma comparação entre o desempenho de kNCC ,3  e 1NCC  mostra um resultado 
ligeiramente melhor para kNCC ,3 , nas duas avaliações, com e sem restrição de equivalência 
do desvio padrão. Na utilização da correlação, seria possível escolher, no dia-a-dia, entre 
não utilizar o fator de correção, quando há troca significativa de elenco de petróleo ou 
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modo de operação das unidades de processos, ou prosseguir com o cálculo dos fatores 
acumulados, caso seja uma continuidade da campanha ou campanhas similares. 
 
Tabela 4.20 Validações de 2NCC  
 Caso (1) Caso (2) Caso (3) Caso (4) 
 1ª 2ª 1ª 2ª 1ª 2ª 1ª 2ª 
Média dos Desvios 4E-05 -0,146 0,0001 -0,089 0,0942 3E-05 -0,023 3E-05 
Desvio Padrão dos Desvios 0,5373 0,5774 0,6061 0,7034 0,5834 0,5476 0,6603 0,6311 
Coef. de Correlação 0,5719 0,4602 0,5717 0,4611 0,4625 0,5095 0,4857 0,5084 
Desvio c/ Probab. Acum. 0,1 -0,689 -0,886 -0,777 -0,99 -0,654 -0,702 -0,869 -0,809 
Desvio c/ Probab. Acum. 0,9 0,6886 0,5944 0,7769 0,8129 0,8418 0,7018 0,8232 0,8088 
Desvio Padrão do NC 0,6549 0,6364 0,6549 0,6364 0,6549 0,6364 0,6549 0,6364 
Desvio Padrão do NCC2 0,3796 0,4119 0,6549 0,7128 0,3594 0,3248 0,6471 0,6364 
aXIII 162,6  252,34   122,17  225,67 
aXIV -184,7  -323,3   -121,3  -272,4 
aXV 0,0359  0,0628   0,0323  0,0686 
aXVI 0,0866  0,15   0,0276  0,0673 
aXVII 0,0125  0,0221   0,0055  0,0125 
aXVIII 0,0563  0,0935   0,1512  0,2333 
aXIX 0  0   0  0 
 
Tabela 4.21 Validações de kNCC ,3  
 Caso (5) Caso (6) Caso (7) Caso (8) 
 1ª 2ª 1ª 2ª 1ª 2ª 1ª 2ª 
Média dos Desvios -0,009 -0,066 -0,013 -0,037 0,0942 3E-05 -0,023 3E-05 
Desvio Padrão dos Desvios 0,5261 0,5745 0,6022 0,6899 0,5834 0,5476 0,6603 0,6311 
Coef. de Correlação 0,5961 0,4611 0,5773 0,4702 0,4625 0,5095 0,4857 0,5084 
Desvio c/ Probab. Acum. 0,1 -0,683 -0,802 -0,784 -0,921 -0,654 -0,702 -0,869 -0,809 
Desvio c/ Probab. Acum. 0,9 0,6652 0,6706 0,7591 0,8472 0,8418 0,7018 0,8232 0,8088 
Desvio Padrão do NC 0,6549 0,6364 0,6549 0,6364 0,6549 0,6364 0,6549 0,6364 
Desvio Padrão do NCC3 0,3736 0,3992 0,6549 0,6999 0,3594 0,3248 0,6471 0,6364 
aXIII 171,51  264,21   122,17  225,67 
aXIV -191,5  -336,4   -121,3  -272,4 
aXV 0,0341  0,0623   0,0323  0,0686 
aXVI 0,0869  0,155   0,0276  0,0673 
aXVII 0,0057  0,0161   0,0055  0,0125 
aXVIII 0,0529  0,0973   0,1512  0,2333 




Tabela 4.22 Validações de 2NCC  e kNCC ,3  no Caso Restrito 
 Caso (2) Caso (4) Caso (6) 
 1ª 2ª 1ª 2ª 1ª 2ª 
Média dos Desvios 0,0001 -0,089 -0,023 3E-05 -0,013 -0,037 
Desvio Padrão dos Desvios 0,6061 0,7034 0,6603 0,6311 0,6022 0,6899 
Coef. de Correlação 0,5717 0,4611 0,4857 0,5084 0,5773 0,4702 
Desvio c/ Probab. Acum. 0,1 -0,777 -0,99 -0,869 -0,809 -0,784 -0,921 
Desvio c/ Probab. Acum. 0,9 0,7769 0,8129 0,8232 0,8088 0,7591 0,8472 
Desvio Padrão do NC 0,6549 0,6364 0,6549 0,6364 0,6549 0,6364 
Desvio Padrão do NCC 0,6549 0,7128 0,6471 0,6364 0,6549 0,6999 
aXIII 252,34   225,67 264,21  
aXIV -323,3   -272,4 -336,4  
aXV 0,0628   0,0686 0,0623  
aXVI 0,15   0,0673 0,155  
aXVII 0,0221   0,0125 0,0161  
aXVIII 0,0935   0,2333 0,0973  
aXIX 0   0 0,0473  
 
Apesar do aparente melhor resultado de kNCC ,3 , uma comparação das validações 
de 2NCC e kNCC ,3  mostraram avaliações ora favoráveis a 2NCC , ora favoráveis a kNCC ,3 , 
bem como algumas avaliações que não apontam diferença significativa. 
Para fazer as validações, o grupo de 350 análises foi dividido em duas partes e 8 
casos foram ajustados:  
(1) 2NCC ajustado no modo irrestrito para a 1ª metade e avaliado para a 2ª metade; 
(2) 2NCC ajustado no modo restrito para a 1ª metade e avaliado p ra a 2ª metade; 
(3) 2NCC ajustado no modo irrestrito para a 2ª metade e avaliado para a 1ª metade; 
(4) 2NCC ajustado no modo restrito para a 2ª metade e avaliado p ra a 1ª metade; 
(5) kNCC ,3 ajustado no modo irrestrito para a 1ª metade e avaliado para a 2ª metade; 
(6) kNCC ,3 ajustado no modo restrito para a 1ª metade e avaliado p ra a 2ª metade; 
(7) kNCC ,3 ajustado no modo irrestrito para a 2ª metade e avaliado para a 1ª metade; 
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(8) kNCC ,3 ajustado no modo restrito para a 2ª metade e avaliado p ra a 1ª metade. 
A Tabela 4.20 mostra as validações para 2NCC  e a Tabela 4.21 mostra as 
validações de kNCC ,3 . Nestas tabelas, as colunas com os parâmetros representam os 
conjuntos de dados (1ª ou 2ª metade) que foram utilizados nas correlações. As estatísticas 
de validação são apresentadas nas colunas onde os valores dos parâmetros estão em branco. 
O valor ajustado do parâmetro XVIXa  para os casos (7) e (8) foi nulo. Isto significa 
que não foi encontrada nenhuma melhoria na utilização de kNCC ,3  para estes cenários e os 
resultados são idênticos aos resultados dos casos (3) e (4) das avaliações de 2NCC . 
Tendo em vista a faixa de repetibilidade do método, 0,85 a 0,90, para a faixa de 
número de cetano presente na massa de dados, a valid ção dos ajustes pode ser considerada 
satisfatória. Observou-se, como previsto, que o cuidado tomado nos casos (2), (4), (6) e (8), 
de não centralizar as correlações com a restrição de desvio padrão equivalente (modos 
restritos), não confere melhorias para predição do número de cetano nesta mesma faixa. Há 
apenas uma possibilidade de que a adoção deste cuidado melhore a qualidade das 
extrapolações. 
Como a faixa de maior interesse para otimização, 42 a 43, é uma faixa de 
extrapolação, indica-se o uso dos ajustes com a restrição do desvio padrão equivalente. 
Estes casos foram apresentados novamente na Tabela 4.22, onde uma análise comparativa 
mostra soluções próximas, com uma pequena vantagem do caso (6) para o coeficiente de 
correlação médio. 
Para a continuidade deste trabalho, foi escolhida, correspondente ao caso (6), a 
predição por kNCC ,3  e ajuste com restrição de equivalência dos desvios padrões, mostrada 
anteriormente na Figura 4.28, Figura 4.30, Tabela 4.18 e Tabela 4.19. 
Caso seja necessária uma equação conservativa, o ajuste pode ser feito 
adicionando-se uma restrição ao desvio relativo a um probabilidade acumulada requerida, 
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Figura 4.32 Ajuste Conservativo 
 
 
Com relação à estimativa do número de cetano melhorado, foi escolhida uma 
correlação na forma da equação (4.103), onde NCM  é o número de cetano melhorado, NC  
é o número de cetano, MMfpC ρ,  é a concentração, expressa em partes por milhão 
(volumétrica): 




Tabela 4.23 Ajuste Conservativo 
Coeficiente de Correlação dos Desvios 0,5372 
Desvio de Probabilidade Acumulada = 10% -0,5 
Desvio de Probabilidade Acumulada = 90% 1,1083 
Desvio Padrão do Número de Cetano 0,6531 










4.6 Método Direto Linear por Partes Modificado – MDM 
Com a perspectiva de se obter estimativas para o número de cetano considerando 
um maior número de variáveis, inclusive alguns pontos da curva de destilação, é necessário 
o investimento na melhoria das regras de mistura par  todas as variáveis auxiliares.  
No Item 4.5, derivou-se uma correlação de número de cetano que utiliza o T10 e o 
T90. Estimá-los através da regra de mistura convencional, MPEV, seria um retorno ao 
problema de utilização da curva de destilação completa. 
Por outro lado, o método direto linear por partes, MDLPP, teve um resultado 
aderente ao método experimental, sem tendência, numa faixa central que compreende as 
quatro temperaturas fixas onde são avaliados os percentuais recuperados.  O volume 
percentual recuperado em 245ºC deverá ser de, no máximo, 50% e em 310ºC, no mínimo 
de 50%. O mínimo de recuperados a 360ºC, no óleo disel metropolitano e o mínimo de 
recuperados a 370ºC, no óleo diesel interior, deverá s  85%.  
Para comparação direta com as especificações de destilação, a anotação e cálculo 
de mistura dos quatro valores de volume recuperado atende. Porém, para utilização na 
correlação do número de cetano, que foi obtida através dos valores das temperaturas 
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relativas a percentuais recuperados fixos (T10, 50 e T90, no caso do número de cetano), são 
necessárias considerações adicionais.  
Retornando aos mesmos experimentos de mistura apresentados no Item 4.4.1, a 
obtenção dos T10 e T90 pode ser feita por interpolação ou extrapolação a partir dos valores 
recuperados, numa faixa conveniente, por exemplo, um desvio padrão para mais e para 
menos em relação à temperatura média de cada propriedade, T10 e T90. 
No caso do T10, 195ºC, é bem próximo à temperatura média, e 185ºC e 205ºC são 
distantes da média cerca de um desvio padrão. Para a v liação do T90, as temperaturas 
360ºC e 370ºC, cujos percentuais recuperados já são considerados no MDLPP, estão 
suficientemente próximas, bastando adicionar as avaliações para uma temperatura superior 
às demais, para o que foi escolhida a temperatura de 380ºC. 
Porém, para as novas temperaturas utilizadas na interpolação do T10 (185ºC, 195ºC 
e 205ºC), apesar de estarem dentro da faixa de reprodutibilidade do método ASTM D86, 
conforme mostrado Figura 4.17, observou-se um desvio persistente entre a predição dos 
recuperados pelo método MDLPP e os valores experimentais. Isto é mostrado na Figura 
4.33, a qual contempla todas as misturas do experimento. 
Apesar do grande desvio, a curva MDLPP mostrou um comportamento 
razoavelmente previsível na região destas três temperaturas, demonstrado pela boa 
aproximação alcançada com uma transformação não-linear, mostrada na Figura 4.34, a qual 
tem um desvio máximo de 2 pontos percentuais nos recuperados.  
Chamou-se de MDM, método direto modificado, a aplicção do método MDLPP 
para predição dos valores da mistura seguido do ajuste não linear para obtenção da predição 










,,    (4.104) 
Com o objetivo de ampliar a cobertura da correção para a faixa T05 a T90, onde há 
grande interesse de melhoria das correlações de mistura, observaram-se as predições nesta 
faixa para os 19 experimentos pelo método MDLPP, mostrado na Figura 4.35. 
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Além do desvio na estimativa das temperaturas iniciais da curva, nota-se também 











,,    (4.105) 
Para as temperaturas intermediárias, o valor predito pelo Método MDLPP tem um 
ajuste adequado. Tomam-se estes valores sem correção para o método MDM, mostrado na 
equação (4.106), completando-se, assim, a curva de destilação.  
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Figura 4.37 Exemplo de Curva de Destilação Predita com MPEV, MDLPP e MDM 
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A Figura 4.36 mostra o resultado da aplicação das correções das temperaturas TRC 
na faixa até RC245 e após RC370. A comparação de todos os pontos preditos pelo MDM com 
os dados experimentais, na faixa de T05 a T90, apresentou um coeficiente de correlação 0,98.  
A Figura 4.37 mostra um exemplo de curva de destilação calculada pelos métodos 
MPEV, MDLPP, MDM, juntamente com a curva Experimental. 
 
4.7 Conclusão do Capítulo 
Neste Capítulo, foi feito o equacionamento básico do processo de mistura de 
componentes intermediários para obtenção do óleo diesel final, o qual constitui uma parte 
importante de um modelo de otimização.  
A melhoria de uma regra de mistura, que pode resultar em ganhos econômicos 
expressivos, depende da disponibilidade de dados de boa qualidade e numa faixa adequada. 
Foi feito um experimento para melhoria da predição da curva de destilação, utilizando-se a 
técnica de planejamento fracionário, com a preparação de 19 misturas de 11 componentes. 
Este experimento, embora seja uma massa de dados relativamente pequena, comprovou que 
se pode ter confiança nas práticas regras lineares do método direto linear por partes, 
MDLPP, e proporcionou uma melhoria relevante do resultado geral das regras de mistura 
da curva de destilação, através da correção proposta elo método direto modificado MDM. 
De outro lado, uma grande quantidade de dados foi utilizada para derivar uma 
correlação para o número de cetano puro através de outras propriedades. Foram testados 
exaustivamente vários tipos de combinações e transformações não-lineares. No entanto, 
devido à pequena faixa dos valores medidos em comparação com a incerteza do método, as 
não-linearidades introduzidas apenas aproximaram o resultado da média, num processo de 
overfitting. Optou-se então por uma correlação linear com três pontos da curva de 
destilação, a massa específica e o ponto de anilina.  
Foram apresentadas as equações de mistura escolhidas para utilização no restante 
do trabalho, como a da massa específica, do ponto de fulgor, do ponto de entupimento, da 
viscosidade, do teor de enxofre, do ponto de anilina e do número de cetano aditivado. 
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Capítulo 5 
5 Modelo Operacional 
Este capítulo tem como objetivo apresentar os modelos operacionais de processo e 
logística da produção de óleo diesel da REPLAN, utilizados para planejamento diário da 
produção do combustível. 
São apresentados alguns exemplos de competidores, para facilitar o entendimento 
e subsidiar futuros trabalhos. 
É apresentada uma aplicação de planejamento fatorial fracionário para obtenção de 
modelos simplificados da mudança de qualidade das fr ções de diesel através dos 
hidrotratamentos. 
 
5.1 Competidores e Variáveis de Processos 
No escopo do presente trabalho, definem-se competidor s do óleo diesel os 
possíveis destinos finais concorrentes para as frações ou faixas de hidrocarbonetos 
adequados a participarem da composição de um ou outro produto, dependendo das 
especificações de produtos vigentes, do sistema produtiv  instalado, das características da 
matéria-prima e das situações da refinaria em relação  processos, mercados, estoques, etc. 
A denominação “destino final” é atribuída aqui à corrente cujo preço ou valor 
marginal esteja bem estabelecido por modelos de hierarquia superior ou cujos custos de 
oportunidade aplicáveis à competição sejam conhecidos. Por exemplo: o óleo diesel interior 
compete com o querosene de aviação (QAV) pela faixa total do querosene, ou seja, caso 
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seja conveniente, a corrente de querosene pode ser desviada para óleo diesel, em 
proporções adequadas ao atendimento às especificações do produto final. 
Outro exemplo de competição é a definição do fracionamento do diesel pesado em 
relação às frações mais pesadas, as quais têm possibilidade de serem retiradas no resíduo 
atmosférico (RAT), retiradas laterais da torre atmosférica, conforme mostrado na Figura 
5.1. A qualidade da carga e as variáveis operacionais - pressões, temperaturas e vazões – 
definem o grau do fracionamento e o ponto de corte en re as duas correntes. Estas duas 
variáveis decidem as quantidades de cada componente da carga (numa faixa de destilação 
adequada) que terão como destino cada uma das retiradas. O RAT é por sua vez fracionado 
na torre a vácuo, gerando gasóleo e resíduo de vácuo (RV). Diz-se, então, que os 






















Figura 5.1 Entradas e Saídas de uma Torre Atmosférica 
 
Embora a competição seja estabelecida e decidida desde os modelos de otimização 
para planejamento e programação de produção, as incertezas da matéria-prima e do 
comportamento dos processos recomendam que se verifiqu m novamente os pontos ótimos 
dos competidores em outros níveis e horizontes de decisão locais. O mapeamento das 
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competições relevantes define as possíveis oportunidades de otimização através de modelos 
matemáticos e/ou procedimentos de otimização.  
Definem-se aqui três tipos de competição: 
• a competição interna às unidades de processos, definidas através das variáveis de 
processos de reação e separação, mapeadas no problema de otimização; 
• a competição externa ou destino concorrente, caracterizada topologicamente por um 
divisor de fluxo fixo; 
• a competição externa, caracterizada por divisor de fluxo variável cuja quantidade, entre 
os limites mínimo e máximo, será determinada pelo programa otimizador. 
Para utilização no planejamento diário de bl nding de óleo diesel, entraram na 
modelagem alguns competidores que preenchem os seguintes requisitos: 
1. a oportunidade: competição cuja definição faz grande diferença na rentabilidade da 
refinaria; 
2. a necessidade: competição cuja definição influencia decisivamente na qualidade 
requerida pelo produto ou na quantidade requerida pelo mercado; 
3. a simplicidade: competição cujos resultados não causem ruptura no planejamento e 
programação de produção, que são os níveis superiores. 
Naturalmente, existem muitas competições em qualquer refinaria. O incentivo de 
implantá-las num programa de otimização depende das precisões dos modelos superiores, 
da dinâmica e flexibilidade da programação de produção e principalmente, do valor que 
esta implementação pode agregar ao sistema produtiv. 
A sistemática de identificação de oportunidades, apresentada no Item 3.1.5, pode 
gerar uma carteira de implementações, no caso, de competidores, organizados segundo 
critérios como simplicidade ou lucro, por exemplo, ou utilizando-se técnicas de árvores de 
decisões descritas por VAIDYA & KUMAR (2006). 
Os competidores priorizados para implementação no otimizador diário do óleo 
diesel na REPLAN, foram os seguintes: 
- competição interna: fracionamento e corte do diesel pesado em relação ao RAT, nas duas 
unidades de destilação (competição óleo diesel x gasóleo); 
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- competição externa fixa: querosene destinado à produção de querosene de aviação, QAV, 
ao invés de óleo diesel (competição óleo diesel x QAV); 
- competição externa variável: OLR de duas unidades de FCC, nafta pesada de coque e 
gasóleo leve de coque de duas UCR, destinados a diluente de óleo combustível (OC) ou 
destinados a carga de HDT  (competição óleo diesel x OC);  
Como os competidores apresentados neste trabalho não co stituem uma listagem 
final, os itens 5.1.1, 5.1.2 e 5.1.3 apresentam umabreve exploração dos processos de 
destilação, craqueamento catalítico e coqueamento rtardado, com objetivo de exemplificar 
as análises envolvidas na definição de possíveis competidores.  
5.1.1 Destilação Atmosférica e a Vácuo 
Na unidade de destilação, os competidores do óleo diesel são: gasolina e nafta 
petroquímica, competindo pelas frações mais leves; querosene de aviação, querosene para 
interface de transferência por oleoduto, querosene diluente e querosene combustível, 
competindo pelas faixas intermediárias; gasóleo, competindo pelas frações mais pesadas do 
óleo diesel. Além disso, podemos considerar que as du  especificações de óleo diesel 
competem entre si pelas frações disponíveis. 
A competição do diesel pesado versus gasóleo foi calculada por simulações no 
HYSYS, tendo resultado no aumento de 1% de volume de produção a cada 1oC de aumento 
na propriedade T80 ASTM D86. 
Competição pelas Frações mais Leves da Nafta Pesada 
A seguir é apresentado um estudo sobre a competição pelas frações mais leves da 
nafta pesada, ainda não representada no nível de otimização diária. 
A nafta pesada para óleo diesel produzida nas destilações é uma mistura de naftas 
de diversas procedências. No exemplo da Figura 2.6, as correntes que compõem esta 
mistura são o refluxo circulante de topo (RCT) e a retirada de fundo da fracionadora de 
naftas. 
Nafta petroquímica e gasolina competem com o óleo di sel por frações pesadas da 
nafta leve e frações leves da nafta pesada. A incorporação de leves à retirada de fundo da 
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fracionadora de naftas é definida pelos dois graus de liberdade desta torre: refluxo de topo e 
refervedor de fundo.  
A análise da competição parte da seguinte pergunta: pode-se melhorar o lucro (L ), 
com incorporação de frações leves no óleo diesel (DIE ) que, de outro modo, iriam para um 
produto de menor lucro e mercado, como a gasolina (GASO), por exemplo, sem afetar a 
especificação do produto final nem as demais restrições do sistema? 
Por simplificação, considere-se que um pequeno acréscimo de vazão de nafta 
pesada ( 1NP ) retirada no fundo da fracionadora de naftas tenha i fluência significativa em 
apenas uma das propriedades do óleo diesel, o pontode fulgor, DIEF , e que, no ponto de 
operação atual, esta propriedade tenha uma folga maxF∆  em relação à especificação de 
fulgor DIEF min .  
Sejam ainda: 
1NPq , a vazão de nafta pesada; 
1NPF , o ponto de fulgor da nafta pesada; 
cq , a vazão de cada componente c ; 
cQ , as características de cada componente c , incluindo o ponto de fulgor; 
DIEΓ , o preço do óleo diesel, em R$/ m
3; 
GASOΓ , o preço da gasolina, em R$/ m
3; 
L∆ , o lucro adicional obtido com a mudança de destino de frações mais leves da nafta 
pesada, em R$/dia; 
1NPq∆ , a vazão adicional de nafta pesada, em m
3/dia; 
DIEF∆ , a influência no ponto de fulgor do óleo diesel devi o ao acréscimo de vazão de 
nafta pesada e a modificação no ponto de fulgor da mesma; 
1NPF∆ , a modificação no ponto de fulgor da nafta pesada. 
O lucro adicional é fornecido pelo acréscimo de vazão de nafta pesada 
multiplicado pela diferença de preços entre o óleo di sel e a gasolina: 
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( )GASODIENPqL Γ−Γ×∆=∆ 1          (5.1) 
 O limite de modificação no ponto de fulgor do óleo diesel é dado pela expressão: 
( )DIEDIEDIEDIE FFFF minmax −=∆≤∆        (5.2) 
A influência no ponto de fulgor do óleo diesel devido ao acréscimo de vazão de 
nafta pesada e a modificação no ponto de fulgor da mesma são dadas pelas equações de 
mistura do Item 4.3.3, ou num formato genérico: 
),,,( 11 NPNPccDIE FqFqrmF ∆∆=∆         (5.3) 
Do lado do processo, o acréscimo de vazão da nafta pesada e a modificação no seu 
ponto de fulgor dependem das modificações nos graus de liberdade de otimização da 
fracionadora de nafta. Caso haja uma camada de controle supervisório, as variáveis de 
decisão do problema de otimização podem ser as variáveis controladas do controlador 
multivariável. Na ausência desta camada, as variáveis de decisão podem ser diretamente as 
variáveis manipuladas. 
No caso da fracionadora de nafta, pode ser definido um controlador multivariável, 
com duas variáveis manipuladas e duas variáveis controladas, por exemplo: 
Variáveis manipuladas:  
vq , vazão de vapor do refervedor de fundo;  
rq , vazão de reciclo de topo; 
Variáveis controladas: 
RR, a razão de reciclo; 
5T , a inferência da temperatura onde são recuperados 5% da nafta pesada, no método 
ASTM D86. 
Os efeitos podem ser assim estabelecidos: 
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( )1,51 ,1 NPNP TRRrtF ∆∆=∆          (5.4) 
( )1,51 ,2 NPNP TRRrtq ∆∆=∆          (5.5) 
onde 1rt  e 2rt  são as regras de transformação específicas. 
As diferenças dependem também da vazão de carga e da qualidade da mesma. 
Porém, considera-se, para esta análise simplificada, que estes valores são constantes e todos 
os efeitos são calculados para o ponto de operação atual.
Aproximando-se as diferenças pelos diferenciais, podem-se construir as equações 

































1    (5.7) 
O ponto de fulgor não é sensível a variações na razão de reciclo para um T5 




∂ 1  da equação (5.6) é nulo, por conseqüência. 









 da mesma equação (5.6), este pode ser derivado 
algebricamente das inferências clássicas do ponto de fulgor (FARAH, 2006) a partir do T5. 







=          (5.8) 








×−=          (5.9) 
Quanto aos termos apresentados na equação (5.7), pode-se ter uma idéia da 
sensibilidade da variação da vazão de nafta pesada em relação à razão de refluxo e em 
relação à temperatura dos 5% recuperados (T5) através dos gráficos mostrados, 
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respectivamente, na Figura 5.2 e na Figura 5.3. Estes gráficos foram obtidos através de 
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Figura 5.3 Variação da Vazão de NP com o T5 
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Há vantagens no aumento da razão de refluxo, dentro dos limites dos 
compromissos de produção de nafta leve para gasolin u nafta petroquímica e dentro dos 
limites de inundação da torre (que, por sua vez, também é limitado pela vazão de vapor). 
Além disto, há que se considerar o aumento do gasto de energia com vapor quando se 
aumenta a razão de refluxo, para um T5 fixo. A Figura 5.4 mostra a incorporação de 
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Figura 5.4 Curvas de Destilação ASTM D86 da Nafta Leve para Diferentes Razões de 
Refluxo 
Na torre atmosférica, a incorporação de leves ao RCT, assim como todo o 
fracionamento na torre atmosférica é afetado pela temperatura de topo. A modificação desta 
temperatura afeta também a nafta de topo e, portant,  carga da fracionadora de naftas, 
conforme mostrado na Figura 2.6. Deve-se manter esta t mperatura no limite mínimo para 
que frações pesadas da nafta leve não sejam destinadas à gasolina ou nafta petroquímica. 
5.1.2 Craqueamento Catalítico 
As unidades de craqueamento catalítico têm vocação para produção de gasolina e 
GLP e tradicionalmente operam para máxima conversão da carga nestas frações leves. 
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Porém, seus pontos ótimos de operação dependem dos mercados, estratégias, estoques, 
características do petróleo, processos e utilidades di poníveis na refinaria. 
BHATTACHARYYA et al. (2005) compara os rendimentos e outras variáveis do FCC nos 
diversos modos de operação: máxima gasolina, máximo GLP e máximo diesel. 
O grande mercado de óleo diesel no Brasil, além da vantagem econômica no valor 
de realização do óleo diesel em comparação ao da gasolina, pode fazer com que não seja 
atrativa a operação do FCC com máximo de conversão para leves. BLAIR (2005) propõe 
integração do FCC com a extração de aromáticos, para melhorar o rendimento e qualidade 
do óleo leve para óleo diesel.  BAPTISTA et al. (2005) e FRESIA et al. (2005) mostram 
resultados de testes de campanhas de máximo óleo leve nas plantas de FCC. 
 Os diferentes programas de otimização existentes nos vários níveis de decisão de 
produção estabelecem diretrizes para: 
• a alocação de diferentes cargas para diferentes unidades de FCC; 
• o estabelecimento do nível ótimo de conversão, cujadiscussão é apresentada por 
BHATTACHARYYA et al. (2005); 
• o fracionamento principal, conforme estudos efetuados por VASCONCELOS et al. 
(2005); 
• o uso de aditivos e mudanças de condições operacionais da reação e fracionamento para 
estabelecer o equilíbrio das produções de nafta craqueada e GLP, discussão também 
apresentada em BHATTACHARYYA et al. (2005); 
• a alocação das correntes produzidas. 
A severidade das reações nos risers afeta a conversão, os rendimentos individuais 
e as propriedades das correntes. As características das cargas também afetam rendimentos e 
propriedades, sendo a conversão mais favorável para carg s parafínicas e menos favoráveis 
para cargas aromáticas e naftênicas. Veja, na Figura 5.5, um exemplo de variação de 
rendimentos com a variação de severidade para várias correntes do FCC, adaptado de 
BHATTACHARYYA et al. (2005). 
Quanto ao modo de operação e valores das variáveis op racionais, recomenda-se 
que as principais decisões devam ser (bem) estabelecidas nos níveis do planejamento 
corporativo, validados pelo nível do planejamento mensal da refinaria e detalhados na 
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programação de produção. Estas decisões são referent s à alocação de cargas, o nível de 

















Figura 5.5 Exemplo de Sensibilidade dos Rendimentos à Severidade do FCC 
 
Como variáveis de decisão no subnível de interesse de te trabalho, ou seja, a 
programação do óleo diesel, foram escolhidas algumas variáveis da fracionadora principal, 
cuja interferência no problema global de programação de produção tem um mapeamento 
mais simples:  
1. qualidade e quantidades relativas das correntes que podem compor o óleo diesel através 
do hidrotratamento, dentro de limites estabelecidos pelos compromissos da 
programação de produção; 
2. detalhamento do destino destas correntes (diluente, carga do HDT1 ou carga do HDT2); 
O mapeamento do primeiro destes itens tem uma versão simples: a definição dos 
cortes do óleo leve através do controle dos pontos finais de ebulição da nafta craqueada e 
do óleo leve de reciclo. Não será tão simples quando se estiverem praticando outras 
retiradas como a nafta pesada craqueada, o óleo diluente e o óleo pesado de reciclo. 
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As variáveis que podem ser manipuladas no fracioname to principal do FCC são 
as vazões das correntes apresentados na Figura 5.6. Estas variáveis influenciarão as 
quantidades e propriedades das correntes que serão destinadas (inclusive) ao óleo diesel.  
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Figura 5.6 Entradas e Saídas da Fracionadora Principal do FCC 
 
Um programa de otimização não manipula diretamente as variáveis de vazão. A 
hierarquia de decisões prevê o envio de orientações sobre as propriedades relevantes, 
quantidades e destinos desejados das correntes ao operad r ou diretamente aos sistemas de 
automação, para implementação das orientações pelo controlador multivariável. Este, por 
sua vez, com utilização de inferências de qualidade, estabelece o conjunto de valores das 
variáveis manipuladas e suas trajetórias, para atingimento das diretrizes estabelecidas e o 
envia ao controle regulatório. 
Para definição das propriedades relevantes das correntes do FCC na otimização do 
óleo diesel, devemos inspecionar: 
1. se há afastamento em relação às especificações ou faixas típicas,  
2. se estes afastamentos são favoráveis ou desfavoráveis e  
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3. quais as variabilidades dos valores das propriedades pot ncialmente críticas.  
Por exemplo, a Tabela 2.8 mostra um afastamento desfavorável da massa 
específica e do número de cetano das correntes de óleo leve “1” e óleo leve “2”, que são as 
duas correntes de craqueamento ali mapeadas. Também é mostado o afastamento de alguns 
pontos da curva de destilação, T10, T50 e T90, em relação a valores de especificação ou 
típicos do óleo diesel final. 
Porém, a Tabela 2.8 somente apresenta a favorabilidade ou desfavorabilidade dos 
valores típicos. Na situação real, o mapeamento da vari bilidade dos valores deve ser feita 
por testes de corrida ou por simulação, após definio o planejamento do experimento em 
relação aos vários modos de operação do conjunto conversor, da fracionadora e a 
participação dos vários tipos de carga na alimentação dos risers. 
Nas atuais especificações do teor de enxofre e número de cetano do óleo diesel, os 
hidrotratamentos e a aditivação de melhorador de cetano proporcionam uma melhora de 
qualidade suficiente para o blending do produto final. Em futuras especificações há 
recursos adicionais a serem explorados, como a seleção de cargas considerando os 
diferentes tipos de compostos de enxofre e aromáticos, que afetam as duas características. 
Resta, então, considerar a variação da Densidade, curva de destilação e vazões das 
correntes de FCC no modelo de otimização do óleo disel e fazer a associação com 
propriedades controladas pelo controlador multivariável ou definir outros procedimentos de 
monitoração e controle.  
A Figura 5.7 mostra uma adaptação da Figura 3.8, explicitando a hierarquia de 
decisões para o caso do FCC, onde, partindo de cargas e modos de operação definidos pela 
programação de produção, os modelos rigorosos definem os ganhos de rendimentos das 
correntes da fracionadora que acompanham pequenas mudanças nas propriedades-chaves, 
ou seja, temperatura de destilação RCT e massa específica ρ . As diretrizes de mudança de 
qualidade ∗∆ pcQ ,  calculadas pelo otimizador do óleo diesel são passadas aos operadores ou 
diretamente aos programas de otimização em tempo real (RTO, de real-time optimization) 
























































Figura 5.7 Hierarquia de Decisões para o FCC 
Os competidores, ou seja, os destinos alternativos das correntes definem os valores 
marginais para utilização no otimizador. Os competidores do óleo diesel para as correntes 
de craqueamento catalítico são: 
1. o óleo combustível, através da destinação de correntes médias e pesadas para diluente, 
por fracionamento ou por alinhamento;  
2. o RARO, quando a retirada acima for o óleo leve para óleo diesel; 
3. a gasolina, através do corte da nafta craqueada pesada com o óleo leve de reciclo. 
Desses, por enquanto apenas o destino do OLR é orientado pelo nível de 
planejamento diário do óleo diesel. Os demais são defini os pela programação de produção. 
Além dos competidores, restrições também são adicionadas ao problema. Dentre 
elas, destacam-se a vazão mínima da bomba de OLR nos hidrotratamentos e a produção 
máxima de hidrogênio, considerando que o consumo para hidrotratar o OLR é mais alto 
que outras correntes de UCR ou destilação.  
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5.1.3 Coqueamento Retardado 
Em refinarias com foco em gasolina (TAVARES, 2005) é comum a operação das 
unidades de coqueamento retardado, UCR, em campanhas de maximização de gasóleo 
pesado para carga de FCC. Porém, da mesma forma que outros processos, a melhor 
campanha de operação depende dos mercados, estratégias, estoques, características do 
petróleo, processos e utilidades disponíveis na refinaria, por isto, devem-se sempre validar 
os pontos ótimos de operação.   
Mais especificamente, os modos de operação de uma UCR são definidos em 
função dos mercados e preços de coque verde, óleo diesel, gasolina, bem como da 
disponibilidade de hidrotratamentos, dos balanços de diluentes e balanço de cargas 
craqueáveis. No Brasil, a verificação do modo de opração mais viável tem os incentivos 
do grande mercado de óleo diesel e o potencial mercado de coque verde com baixo teor de 
enxofre.  
As variáveis principais de uma UCR são: razão de reciclo, temperatura de reação, 
pressão de reação, tempo do ciclo, vazão e qualidade d  carga, fracionamento. 
Razão de Reciclo 
A razão de reciclo, RR, definida na equação (5.10), é definida pela razão entre a 
quantidade de reciclo interno de produtos de fracionamento e mistura da torre combinada 
que se junta à carga fresca para compor a carga combinada (veja Figura 2.12) e a própria 
carga fresca. O aumento da razão de reciclo faz aumentar a temperatura de topo do reator, 
porque o reciclo participa menos nas reações (endotérmicas) do que a carga fresca e, 
portanto, rouba menos calor do ambiente interno do reator. O aumento da temperatura no 
reator faz melhorar (reduz) o HGI e o VCM do coque verde. Um aumento no rendimento 
do coque é esperado, devido ao reciclo não ser totalmente refratário ao coqueamento. 
( )
( )Fresca Carga
Fresca Carga-Combinada Carga=RR    (5.10) 
O aumento do reciclo significa redução no rendimento  no ponto final de ebulição 
do gasóleo pesado. Porém, significa aumento no rendim to das demais correntes do 
fracionamento, pois são maiores a vazão e a temperatura dos vapores que retornam à torre 
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combinada. O aumento do reciclo também reduz o coqueamento dos fornos, por ser uma 
carga mais refratária ao coqueamento e pelo aumento d  velocidade proporcionado. 
A principal restrição ao aumento do reciclo é o aumento da carga térmica nos 
fornos, ou seja, a partir do valor de carga combinada na qual se atinja o limite de carga 
térmica dos fornos, qualquer reciclo adicional toma espaço da carga fresca. 
Temperatura de Reação 
A temperatura de reação é ditada pela saída dos fornos. O aumento da temperatura 
dos fornos causa maior coqueamento dos mesmos. O aumento de temperatura de reação faz 
melhorar (reduz) o HGI e o VCM do coque verde, como visto anteriormente. Por outro 
lado, a vaporização aumenta no tambor, fazendo com que o retorno à fracionadora seja 
maior, ou seja, os rendimentos das correntes da fracion dora aumentam e o rendimento de 
coque no tambor diminui. 
Também neste caso, o aumento de temperatura requerida pode competir com a 
carga fresca pela carga térmica dos fornos.  
Pressão de Reação 
O efeito da elevação de pressão nos tambores de coque, a partir do aumento da 
pressão no vaso de topo da fracionadora, é a de reduzir a vaporização de hidrocarbonetos 
pesados, que permanecem na massa líquida, gerando mais coque. Os rendimentos das 
correntes líquidas da fracionadora diminuem.  
A qualidade do coque verde tem diferentes comportamentos conforme a faixa de 
pressão. Não se pode generalizar sobre as mudanças previstas para o HGI e VCM. 
Vazão e Qualidade da Carga 
A Figura 2.13 mostra a influência de componentes da carga nos rendimentos e 
qualidade do coque verde. As possíveis cargas da UCR, de procedências diversas, 
proporcionam um rendimento de coque conforme a predominância dos compostos e as 
demais variáveis operacionais. Os rendimentos de gas s e líquidos são complementares ao 
rendimento de coque, mas, para se determinar o rendim to individual de cada corrente, 
testes específicos devem ser realizados. 
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Vários tipos de carga são possíveis de processar numa UCR, além do resíduo de 
vácuo, resíduo asfáltico e óleo decantado, como exemplo o resíduo atmosférico e outros 
resíduos externos à UCR. 
Tempo do Ciclo 
A redução no tempo do ciclo piora o VCM do coque em cerca de 1/3 pontos 
percentuais por hora. Refinarias que utilizam tempo de enchimento muito curto são as que 
têm vocação para produção coque para queima e, normalmente, produção de gasóleo para 
carga de FCC. 
Fracionamento 
As variáveis da UCR descritas até aqui têm grande impacto operacional ou na 
programação de produção ou na qualidade do coque, o que pode contra-indicar sua 
manipulação diária por um otimizador da planta. Por outro lado, as variáveis de 
fracionamento, listadas a seguir, parecem ser as candidatas mais naturais, devendo ser 
verificadas quanto à adequação como competidores na modelagem para otimização diária 
do óleo diesel: 
• o refluxo de topo, que interfere na temperatura de topo da fracionadora e em todo o 
fracionamento, por decorrência. A restrição desta variá el está na temperatura mínima 
para evitar a deposição de cloretos. 
• a posição de entrada da carga, que interfere fortemente na razão de reciclo e nos 
rendimentos de todas as correntes, por conseqüência; 
• o refluxo inferior (quente) de gasóleo pesado, que interfere também fortemente na razão 
de reciclo; 
• o refluxo superior (frio) de gasóleo pesado, que int rfere localmente no fracionamento 
entre os gasóleos pesado e médio, o que deve ser incluído na modelagem do otimizador 
de óleo diesel. A restrição para este grau de liberdade é o valor máximo do T90 do 
gasóleo médio para atender ao limite máximo de asfaltenos na sua composiçao. 
Uma diferença importante em relação à fracionadora  FCC é o ciclo de vazão 
das retiradas laterais devido ao desvio parcial dos vapores de saída do reator, para 
aquecimento do novo tambor, durante o terço final do ciclo: diferença de até 5% no T80, 
com vazão constante, e de até 15% na vazão, com o T90 c nstante. 
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Há então três estratégias possíveis para o controle do corte entre o gasóleo médio e 
o gasóleo pesado, para acomodar a variabilidade observada:  
• vazão constante; 
• temperatura de destilação constante (no caso, o T90); 
• permitir o mínimo de variação do T90 com vazão limitada a uma faixa. 
Qualquer que seja a estratégia, as diretrizes de mudança de qualidade média 
∗∆ pcQ , , neste caso, o T90 do gasóleo médio, calculadas pelo otimizador do óle diesel, são 
passadas aos operadores ou diretamente para a camada de controle supervisório, ou seja, 
aos programas de RTO ou CMV. O uso de inferências e analisadores em linha pode trazer 
mais benefícios econômicos a este controle, através da redução da folga entre a diretriz do 
otimizador e o alvo de qualidade efetivado.  
O corte entre a nafta leve e a nafta pesada de coque pode ser outra variável de 
qualidade interferente no programa de otimização. Por ora, pelo fato das vazões serem 
pequenas se comparadas ao óleo diesel, foi definido um ponto de corte fixo (50/50), sendo 
a nafta leve sempre destinada ao FCC e a nafta pesada, destinada alternativamente à carga 
do FCC ou do HDT. A definição do destino desta corrente é feita diariamente, no nível da 
programação de produção. 
A modelagem incluiu apenas as competições externas pel  nafta pesada e pelo 
gasóleo leve das duas unidades, ou seja, o volume destinado ao óleo diesel ou ao óleo 
combustível. 
 
5.2 Processo de Hidrotratamento – HDT 
5.2.1 Coeficiente Volumétrico 
No balanço de massa dos hidrotratamentos, as entradas de massa são: os 
componentes da carga, vindos das destilações, craqueamentos catalíticos e coqueamentos 
retardados e o gás natural e a água, matérias-primas par  produção de hidrogênio. As saídas 
são: o diesel hidrotratado (DHDT), a nafta selvagem, o GLP e os gases. 
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Neste trabalho, o interesse é apenas nas correntes de carga e de produto 
hidrotratado, para o que se define o coeficiente volumétrico, vc, razão entre o volume de 


















vc =    (5.12) 
Com uso do software de reconciliação de dados da REPLAN (Sigmafine®), foi 
feita a estimativa diária para o coeficiente volumétrico das duas unidades de 
hidrotratamento, no período de agosto de 2005 a novembro de 2007, apresentada na Figura 
5.8.  
Neste software estão presentes as medições de vazão e análises de massa 
específica de todas as entradas e saídas das unidades e processos, dos sistemas de 
estocagem, dos oleodutos, dos pontos de venda, das unidades de tratamentos de resíduos, 
das unidades de recuperação de enxofre, etc, que são reconciliadas de acordo com a 
confiança em cada medição. O processo de reconciliação plica a menor correção no 
critério dos mínimos quadrados, tal que o balanço de massa seja atendido. Estas são, 
portanto, as melhores estimativas para os coeficientes volumétricos, embora não sejam os 
valores oficiais reportados pelos medidores das unidades. 
O valor adotado para vc será a média do coeficiente de um período considerado 
típico, de acordo com o contexto definido pela programação de produção. Por exemplo, a 
média observada para todo o período de agosto de 2005 a novembro de 2007 foi de 101% 
para o HDT1 e 101,6% para o HDT2. Com mudanças significativas de contexto ou nas 
unidades, como revamps e trocas de catalisador, são esperadas modificações neste valor 
médio, devendo ser escolhido outro valor mais representativo para os coeficientes 
volumétricos. 
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Figura 5.8 Expansão Volumétrica dos Hidrotratamentos 
 
5.2.2 Sensibilidade do Hidrotratamento a Variações de Carga 
Foram feitos testes para avaliação das respostas às variações na composição de 
carga das unidades de hidrotratamento de instáveis da REPLAN. Um planejamento de 
mistura com restrições foi utilizado para determinação dos efeitos na massa específica e 
teor de enxofre e índice de cetano. 
Para simplificação do experimento, os componentes originais foram agrupados em 
3 correntes: diesel de destilação (DDE), diesel de craqueamento catalítico (DCC) e diesel 
de coqueamento retardado (DCR). O planejamento constou de 4 experimentos de mistura e 
3 experimentos de validação. As novas correntes foram escaladas segundo a regra para 
































































































































































O modelo simplificado obtido para a massa específica, ∆ρ, foi o seguinte: 
DCRDCCDDE vvv ×−×−×−=∆ 3,175,205,13ρ    (5.14) 
e o seu comportamento está apresentado na Figura 5.9 . 
A diferença máxima observada entre a aplicação da equ ção (5.14) às proporções 
reais das três correntes e a adoção de um valor constante conservativo de 17 Kg/m3 de 
perda de massa específica através dos hidrotratamentos foi de 1 Kg/m3. Como a massa 
específica não é atualmente uma propriedade restritiva e a diferença observada tem a 
mesma ordem de grandeza que outras imprecisões observadas nos modelos de propagação 
de propriedades, optou-se pelo modelo mais simplificado dado pela equação (5.15). 
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Figura 5.9 Perda de Massa Específica através dos Hidrotratamentos 
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O modelo simplificado obtido para a remoção do enxofre, HDS, foi transformado 
em ∆S, na forma das Equações (5.16) e (5.17). O comportamento de HDS está mostrado na 
Figura 5.10. 
feSHDSS ×−=∆    (5.16) 
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Figura 5.10 Remoção de Enxofre através dos Hidrotratamentos 
 
A variação entre 97% e 99% na remoção de enxofre resulta em uma diferença de 
até 100ppm, o que é bastante significativo no po l de óleo diesel. Porém, observou-se que a 
variável severidade da reação, não modelada no ensaio, tem maior impacto na remoção de 
enxofre do que a variação na composição da carga. Optou-se então por considerar o HDS 
um parâmetro fixado diariamente segundo as análises laboratoriais mais recentes. 
A equação apresentada é utilizada na versão do otimizador para projetos de longo 
prazo. 
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O modelo simplificado para o índice de cetano mostrou um ganho entre 4,5 e 5,5 
pontos, na passagem pelo hidrotratamento, conforme mostrado na Figura 5.11. O índice de 
cetano, porém, não havia sido escolhido como uma variável de base para cálculo da 
propagação de qualidade pelo sistema produtivo. Os valores foram utilizados então para 
uma primeira estimativa do ganho médio de ponto de anilina pelo hidrotratamento, até que 
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Figura 5.11 Ganho de Índice de Cetano através dos Hidrotratamentos 
 
O acréscimo entre 4,5 e 5,5 pontos no índice de cetano (∆IC) foi traduzido num 
acréscimo de 3 pontos (valor conservativo) no número de cetano (∆NC) e um 
correspondente acréscimo no ponto de anilina (∆A), obtido pela regra empírica (5.18), 
estabelecida através da relação aproximada entre os d svios médios dos valores de ponto de 
anilina e número de cetano do conjunto de pontos mostrados na Figura 5.12. O resultado 
obtido, mostrado na equação (5.19), é um ganho de 4,5 pontos para o ponto de anilina 
através do hidrotratamento. A equação (5.20), repres ntada pela reta mostrada na Figura 
5.12, relaciona o ponto de anilina e número de cetano e foi obtida com o ajuste pelos 
mínimos desvios quadráticos, mantendo-se a inclinação obtida em (5.18). 
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NCA ∆×=∆ 5,1    (5.18) 
5,4=∆ HDTA    (5.19) 
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Figura 5.12 Correlação entre Número de Cetano e Ponto de Anilina 
 
Quanto à curva de destilação e a viscosidade, não foram feitos testes conclusivos. 
Considerou-se, por simplificação, que não há modificações nestas propriedades em sua 
passagem pelo hidrotratamento. 
A modelagem do atraso pela troca do inventário do HDT ainda não foi necessária 
porque a solução por volumes agregados não o exige, sendo o atraso compensado 
manualmente, durante o detalhamento operacional. Na hipótese de instalação de sistemas 
de controle de qualidade envolvendo os hidrotratamentos, a modelagem do atraso passa a 
ser imprescindível. 
O aumento da freqüência de reavaliação do programa oti izador do óleo diesel 
depende do conhecimento das propriedades das cargas e da dinâmica permitida aos ajustes 
na composição de cargas do HDT. A instalação de analis dores em linha pode conferir 
estas facilidades ao sistema. 
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5.2.3 Ganhos de Qualidade pelo Uso do Óleo Vegetal 
A utilização de 5 a 10% de óleo vegetal na carga dos hidrotratamentos, processo 
denominado H-BIO, patenteado pela PETROBRAS (QUEIROZ, 2006), aumenta a 
concentração de parafinas com 17 e 18 átomos de carbono na saída das unidades, 
resultando um ganho de cerca de  4 pontos no número de cetano. Outro efeito significativo 
é a redução da massa específica, fazendo uma compensação muito interessante ao uso de 
cargas provenientes do craquemento catalítico, que têm massa específica alta e número de 
cetano baixo. 
Uma desvantagem do óleo vegetal é o aumento do pontde entupimento. Porém, a 
sinergia com o baixo ponto de entupimento dos petróleos naftênicos nacionais, pode fazer a 
compensação a esta desvantagem.  
Uma restrição ao aumento do percentual de óleo vegetal na carga dos 
hidrotratamentos pode ser a disponibilidade de hidrogênio, já que o seu consumo específico 
é quase três vezes o consumo específico médio das unidades. Há que se considerar também 
que o óleo vegetal ocupa capacidade dos hidrotramentos reduzindo a capacidade de 
remoção do enxofre de outras correntes.   
 
5.3  Modelo Operacional do Blending 
O objetivo deste item é o desenvolvimento do modelo operacional para o sistema 
de blending de óleo diesel. Este modelo é um conjunto de expressões matemáticas que 
descrevem as possibilidades e restrições de transfeê cias de várias correntes intermediárias 
de suas origens para os possíveis destinos. Além disto, descreve as conseqüências destas 
transferências nas quantidades e propriedades das correntes resultantes de mistura ou 
tratamento. 
Os modelos operacionais de planejamento contemplam a configuração da planta, o 
balanço de massa, os headers de mistura, os divisores individuais de fluxo, os modelos 
individuais dos processos, as conexões do processo, a saída de produtos, além de restrições 
tais como limites operacionais, limites de capacidade, limites de mercado, especificações de 
produto, limites de emissões, etc (GUPTA & ZHANG, 2006). Uma unidade de processo 
típica é apresentada na Figura 5.13. 
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Figura 5.13 Unidade de Processos Típica, Segundo MORO (2000) 
 
 KELLY (2003) menciona os principais tipos de restrições relativas ao modelo 
operacional de uma refinaria para a programação de produção: fluxo semicontínuo; limites 
de vazão; equipamentos de uso único; entradas ou saídas exclusivas; esperas pós-
recebimento ou pós-envio; mínimos e máximos tamanhos de campanhas para produtos 
específicos, modos de operação e movimentações; troca de alinhamentos apenas quando o 
tanque está cheio ou vazio; degradações de produtos para atendimento a mercados ou 
requisitos operacionais; compatibilidade entre modos ou produtos; restrições logísticas 
externas de recebimento ou envio. 
Na programação de produção, a utilização de modelos matemáticos na escolha dos 
modos de operação e o sequenciamento dos mesmos recomendam a utilização de modelos 
de otimização misto-inteira, linear ou não linear. Como subproblema do nível de 
programação de produção, o presente modelo considera um horizonte mais curto, que possa 
ser representado por um período único. Ele considera também que as escolhas de modos de 
operação já foram feitas em níveis hierárquicos superiores.  
Com foco nas definições de destinos, qualidades e volumes de um número 
expressivo de correntes intermediárias, levando-se em conta o efeito de sua combinação e 
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tratamento em todas as propriedades críticas, optou-se por uma modelagem específica, 
volumétrica, a mais simples que representasse as variáveis de decisão principais. 
Como a Refinaria possui dois conjuntos de cada unidade de processo, com 
inúmeras possibilidades de alinhamentos diferentes para as correntes intermediárias, a 
inclusão das cargas dos hidrotramentos na otimização de blending é essencial. 
Foi gerado um modelo operacional da produção de óleo di sel da REPLAN que 
representa as principais misturas, tratamentos, estocagens, flexibilidades e competições do 
sistema. O modelo é constituído de nós e transferências. Os nós representam os processos 
químicos, os tratamentos, as misturas, os conjuntos de estocagem, os divisores de fluxo e 
outros pontos de interesse.  
Para descrição do modelo, refere-se à Figura 5.14 para o detalhamento dos fluxos 
a montante dos hidrotratamentos e à Figura 5.15 para detalhamento dos fluxos a jusante dos 
hidrotratamentos. Os volumes dos fluxos que têm linha contínua foram as variáveis de 
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Figura 5.15 Correntes do Óleo Diesel da REPLAN - Metropolitano e Interior 
 
As linhas tracejadas representam os fluxos cujas vazões são conhecidas  priori, a 
partir das diretrizes da programação de produção. N foram consideradas neste modelo as 
incertezas destas estimativas. Para contornar estasincertezas, o problema tem que ser 
resolvido numa freqüência adequada e os sistemas de otimização em tempo real têm que se 
ajustar aos valores das propriedades verificados pel  laboratório ou analisadores em linha. 
Balanço de Quantidades e Qualidades 
  Aplicando-se as hipóteses do Item 4.1.1, derivam-se os balanços volumétricos, de 
qualidade e de preço dos nós intermediários que partici m da rede das cargas dos 
hidrotratamentos, os balanços das duas unidades HDT1 e HDT2, e os balanços dos 
produtos estocados em tanque e das misturas. Além destes, representam-se os balanços dos 
dois nós de produção do diesel pesado, cuja competição com o gasóleo no fracionamento 
foi modelada. 
Nos balanços de qualidade, todasQ  (equação 5.24) representa o conjunto de 
propriedades de interesse, união dos conjuntos: interior dieselQ  (equação 5.21), propriedades 
críticas do diesel interior; anometropolit dieselQ (equação 5.22), propriedades críticas do diesel 
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metropolitano e Q  (equação 5.23), propriedades auxiliares ou intermediárias, incluindo-se 








































































   (5.24) 
onde: 
• Fbi  é o índice de ponto de fulgor e F é o ponto de fulgor; 
• 245RC , 310RC , 360RC , 370RC  são os volumes percentuais recuperados respectivamente 
a 245oC, 310oC, 360oC e 370oC; 
• 50T e 85T  são as temperaturas nas quais se recupera, respectivamente, 50% e 85% da 
amostra; 
• ρ  é  a massa específica; 
• biµ  é o índice e µ , a viscosidade cinemática; 
• Ebi  é o índice e  E  é o ponto de entupimento; 
• S  é o teor de enxofre; 
• Abi  é o índice e A  é o ponto de anilina; 
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• 185RC , 195RC , 205RC , 380RC  são os volumes percentuais recuperados respectivamente 
a 185oC, 195oC, 205oC e 380oC, utilizados em conjunto com 360RC  e 370RC  para 
estimativa do 10T e 90T ; 
• 10T e 90T  são as temperaturas nas quais se recupera, respectivamente, 10% e 90% da 
amostra; 





,  é a concentração volumétrica do aditivo melhorador de cetano; 
• NCM é o número de cetano total, já considerado o efeito do aditivo melhorador. 
As equações de mistura apresentadas no Capítulo 4, replicadas na Tabela 5.1, 
aplicam-se total ou parcialmente aos balanços de qualidade dos nós misturadores: 
 
Tabela 5.1 Equações de Mistura 
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== − 1)(1  
(4.67) Ponto de 
fulgor 
86,310,86%,50, minmax DCfpDfp RCT °≡  (4.95) 
86,245,86%,50, maxmin DCfpDfp RCT °≡  (4.96) 
Destilação 




86,370,286%,85,2 minmax DCfpDfp RCT °== ≡  (4.98) 
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)(1 == −  
(4.76) Ponto de 
anilina 
Calcular 185,fpRC , 195,fpRC , 205,fpRC , 245,fpRC , 310,fpRC , 
360,fpRC , 370,fpRC , 380,fpRC . 
Calcular os pontos auxiliares 10T , 50T e 90T  por 
































101000/2 ρ  
(4.100) Número de 
cetano sem 
aditivo 
aXIII aXIV aXV aXVI aXVII aXVIII 




( ) XXIIIXXIIXXI aMMfpafpafpXXfpfp CNCaNCNCM ρρ ,+=
NC= 2NCC  
(4.103) Número de 
cetano total 
Custo )( ,,,,, ∑ ×=
ci
cifppxxxcipxxxfp vQQ  (4.28) Linear em 
volume 
 
Nas equações seguintes, V são os volumes e q  são as vazões. Além disto: 
• pr  refere-se ao componente produzido nas unidades de proc ssos; 
• fe refere-se aos componentes misturados, compondo a carg das unidades de processos 
ou os pontos (ou nós) de mistura; 
• st  refere-se aos componentes estocados em tanques; 
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• md  refere-se aos componentes destinados à mistura direta, sem passar pelo 
hidrotratamento; 
• mt refere-se às misturas intermediárias de componentes nas linhas; 
• cp refere-se às frações disputadas entre o óleo diesel e outros produtos competidores; 
• vd  refere-se aos produtos finais vendidos; 
• tr  refere-se à corrente transferida entre dois nós que não se enquadre em nenhum dos 
casos acima. 
As equações de mistura não se aplicam aos divisores. N tes, são feitas 
transferências simples de qualidade entre a entrada e as saídas. Nos nós que são 
misturadores e divisores, as equações de mistura são plicadas às entradas e o resultado 
vale para todas as saídas. 
Os sistemas que têm comunicação cujo fluxo pode ser num sentido ou no sentido 
oposto, são mapeados por dois fluxos, um em cada sentido. Uma restrição é adicionada ao 
problema para que apenas um dos fluxos possa ser não nulo. 
Balanço em torno de “OLR FCC1” (divisor): 
2&1,1,1,1, FCCFCCOLRFCCOLRFCCOLR VtrVprVcp −=        (5.25) 
1,2&1,1,1, FCCOLRFCCFCCOLRFCCOLR QprQtrQcp ==       (5.26) 
Balanço em torno de “OLR FCC2” (divisor): 
2&1,2,2,2, FCCFCCOLRFCCOLRFCCOLR VtrVprVcp −=        (5.27) 
2,2&1,2,2, FCCOLRFCCFCCOLRFCCOLR QprQtrQcp ==       (5.28) 
Balanço em torno de “NPCQ UCR1” (divisor): 
1,,1,1, UCRINSTNPCQUCRNPCQUCRNPCQ VtrVprVcp −=       (5.29) 





Balanço em torno de “GOLCQ UCR1” (divisor): 
1,,1,1, UCRINSTGOLCQUCRGOLCQUCRGOLCQ VtrVprVcp −=       (5.31) 
1,1,,1, UCRGOLCQUCRINSTGOLCQUCRGOLCQ QprQtrQcp ==       (5.32) 
Balanço em torno de “GOMCQ UCR1” (nó simples): 
1,1_, UCRGOMCQUCRINSTGOMCQ VprVtr =         (5.33) 
1,1_, UCRGOMCQUCRINSTGOMCQ QprQtr =         (5.34) 
Balanço em torno de “NPCQ UCR2” (divisor): 
2,,2,2, UCRINSTNPCQUCRNPCQUCRNPCQ VtrVprVcp −=       (5.35) 
2,2,,2, UCRNPCQUCRINSTNPCQUCRNPCQ QprQtrQcp ==       (5.36) 
Balanço em torno de “GOLCQ UCR2” (divisor): 
2,,2,2, UCRINSTGOLCQUCRGOLCQUCRGOLCQ VtrVprVcp −=       (5.37) 
2,2,,2, UCRGOLCQUCRINSTGOLCQUCRGOLCQ QprQtrQcp ==       (5.38) 
Balanço em torno de “GOMCQ UCR2” (nó simples): 
2,2,, UCRGOMCUCRINSTGOMC VprVtr =         (5.39) 
2,2,, UCRGOMCUCRINSTGOMC QprQtr =         (5.40) 
Balanço em torno de “OLR FCC 1 e 2” (misturador e divisor): 
1,,2&1,2&1,1,2&1,2,2,,2&1, HDTINSTFCCOLRFCCFCCOLRFCCFCCOLRHDTINSTFCCOLR VtrVtrVtrVtr −+=    (5.41) 
2&1,1,,2&1,2,,2&1, FCCOLRHDTINSTFCCOLRHDTINSTFCCOLR QmtQtrQtr ==     (5.42) 















   (5.44) 
12,1,2,,1,1,1, UCRUCRUCRINSTUCRINSTUCRINSTHDTUCRINST QmtQtrQtr >−==     (5.45) 
( ) ( )(







QtrVtrQtrVtrrmQmt =>−    (5.46) 









   (5.47) 
21,2,1,,2,2,2, UCRUCRUCRINSTUCRINSTUCRINSTHDTUCRINST QmtQtrQtr >−==     (5.48) 
( ) ( )(







QtrVtrQtrVtrrmQmt =>−    (5.49) 
Balanço em torno de “INST HDT1” (misturador): 
1,1,1,,2&1,1, HDTUCRINSTHDTINSTFCCOLRHDTINST VtrVtrVtr +=       (5.50) 
( ) ( )( )1,1,1,,2&1,1, ,,, HDTUCRINSTHDTINSTFCCOLRHDTINST QtrVtrQtrVtrrmQtr =    (5.51) 
Balanço em torno de “INST HDT2” (misturador): 
2,2,2,,2&1,2, HDTUCRINSTHDTINSTFCCOLRHDTINST VtrVtrVtr +=       (5.52) 
( ) ( )( )2,2,2,,2&1,2, ,,, HDTUCRINSTHDTINSTFCCOLRHDTINST QtrVtrQtrVtrrmQtr =    (5.53) 
Balanço em torno de “DL DEST1” (divisor): 
DPDLDESTDLDESTDLDESTDL VtrVprVmd &,1,1,1, −=        (5.54) 





Balanço em torno de “DP DEST1” (misturador e divisor), nde a equação  
( )1,,1,, DESTGODPDESTGODP VcprtQcp =  representa a competição entre o óleo diesel e o 
gasóleo, neste caso, a relação entre o T80 e o rendimento adicional de óleo diesel (esta 
competição, interna à unidade de destilação, é mostrada na Figura 5.14 pela variável de 
decisão direcionada a DP DEST1): 
DPDLDESTDPDESTGODPDESTDPDESTDP VtrVcpVprVmd &,1,1,,1,1, −+=      (5.56) 
1,&,1,1, DESTDPDPDLDESTDPDESTDP QmtQtrQmd ==       (5.57) 
( ) ( )( )1,,1,1, ,,, DESTGODPDESTDPDESTDP QcpVcpQprVprrmQmt =      (5.58) 
( )1,,1,, DESTGODPDESTGODP VcprtQcp =         (5.59) 
Balanço em torno de “DL DEST2” (divisor): 
DPDLDESTDLDESTDLDESTDL VtrVprVmd &,2,2,2, −=      (5.60) 
2,&,2,2, DESTDLDPDLDESTDLDESTDL QprQtrQmd ==       (5.61) 
Balanço em torno de “DP DEST2” (misturador e divisor), onde a equação 
( )2,,2,, DESTGODPDESTGODP VcprtQcp =  representa a competição do óleo diesel com o gasóleo, 
similar ao caso de “DP DEST 1”: 
DPDLDESTDPDESTGODPDESTDPDESTDP VtrVcpVprVmd &,2,2,,2,2, −+=     (5.62) 
2,&,2,2, DESTDPDPDLDESTDPDESTDP QmtQtrQmd ==       (5.63) 
( ) ( )( )2,,2,2, ,,, DESTGODPDESTDPDESTDP QcpVcpQprVprrmQmt =      (5.64) 







Balanço em torno de “DL+DP DEST1” (misturador e divisor): 
1,1,&&,1,&,1,2,1,& HDTDESTDPDLDPDLDESTDPDPDLDESTDLHDTDESTDPDL VtrVtrVtrVtr −+=    (5.66) 
1,,1,1,&2,1,& DESTDPDLHDTDESTDPDLHDTDESTDPDL QmtQtrQtr ==      (5.67) 
( ) ( )( )DPDLDESTDPDPDLDESTDLDESTDPDL QtrVtrQtrVtrrmQmt &,1,&,1,1,, ,,,=    (5.68) 
Balanço em torno de “DL+DP DEST2” (misturador e divisor): 
2,2,&&,2,&,2,1,2,& HDTDESTDPDLDPDLDESTDPDPDLDESTDLHDTDESTDPDL VtrVtrVtrVtr −+=   (5.69) 
2,,1,2,&2,2,& DESTDPDLHDTDESTDPDLHDTDESTDPDL QmtQtrQtr ==      (5.70) 
( ) ( )( )DPDLDESTDPDPDLDESTDLDESTDPDL QtrVtrQtrVtrrmQmt &,2,&,2,2,, ,,,=    (5.71) 
Balanço do “HDT 1”: 
1,1,1,2,&1,1,&1 HDTOVHDTINSTHDTDESTDPDLHDTDESTDPDLHDT VtrVtrVtrVtrVfe +++=    (5.72) 








vc = , obtem-se a equação (5.73): 
111 HDTHDTHDT VfevcVpr ×=    (5.73) 
onde 1HDTvc  é o rendimento volumétrico do produto hidrotratado em relação às cargas. 
TQDHDTHDTDHDTHDTMLDHDTDHDT VtrVprVfe ,1,12,1, −=       (5.74) 
( ) ( )(








    (5.75) 
111 HDTHDTHDT QQfeQpr ∆+=          (5.76) 
onde 1HDTQ∆ é obtido das Equações  DCRDCCDDE vvv ×−×−×−=∆ 3,175,205,13ρ  (5.14) 
( ) feDCRDDEDCRDCCDDE SvvvvvS ×××+×+×+×−=∆ 035,0981,0987,0967,0  (5.17) e 
5,4=∆ HDTA  (5.19), respectivamente, variações de massa específica, teor de enxofre e 
ponto de anilina. O custo Γ  é acrescido do custo operacional da unidade 1HDT∆Γ . E as 
demais propriedades consideram-se constantes. 
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Balanço do “HDT 2”: 
2,2,2,2,&2,1,&2 HDTOVHDTINSTHDTDESTDPDLHDTDESTDPDLHDT VtrVtrVtrVtrVfe +++=    (5.77) 








vc = , obtem-se a equação (5.78): 
222 HDTHDTHDT VfevcVpr ×=   (5.78)  
onde 2HDTvc  é o rendimento volumétrico do produto hidrotratado em relação às cargas. 
2,2,2,2, MLDHDTDHDTHDTTQDHDTHDTDHDT VfeVprVtr −=       (5.79) 
( ) ( )(








    (5.80) 
222 HDTHDTHDT QQfeQpr ∆+=         (5.81) 
onde 2HDTQ∆ é obtido das Equações (5.14), (5.17), (5.19), respectivamente, variações de 
massa específica, teor de enxofre e ponto de anilin. O custo Γ  é acrescido do custo 
operacional da unidade 2HDT∆Γ . E as demais propriedades consideram-se constantes. 









    (5.82) 
TQDHDTHDTHDTDHDTTQTQDHDTDHDTMLDTQDHDTDHDT QmtQtrQtr ,2,1,,,1,, ==     (5.83) 
( ) ( )( )TQDHDTHDTDHDTTQDHDTHDTDHDTTQDHDTHDTHDTDHDT QtrVtrQtrVtrrmQmt ,2,,1,,2,1, ,,,=  (5.84) 
Balanço dos tanques de DHDT: 
1,,,,,,0,, MLDTQDHDTTQTQDHDTDHDTTQDHDTTQDHDTt VtrVtrVstVst −+=     (5.85) 
TQDHDTMLDTQDHDTTQDHDTt QmtQtrQst ,1,,,, ==        (5.86) 




Balanço no nó “DHDT MLD1” (misturador): 
1,,1,,1, MLDTQDHDTMLDTQDHDTDHDTMLDDHDT VtrVtrVfe +=       (5.88) 
( ) ( )( )1,,1,,1, ,,, MLDTQDHDTMLDTQDHDTDHDTMLDDHDT QtrVtrQtrVtrrmQfe =     (5.89) 
Balanço no nó “DL DEST” (misturador): 
1,2,1, DESTDLDESTDLMLDDL VmdVmdVfe +=        (5.90) 
( ) ( )( )1,2,1, ,,, DESTDLDESTDLMLDDL QmdVmdQmdVmdrmQfe =      (5.91) 
Balanço no nó “DP DEST” (misturador e divisor): 
TQDESTDPDESTDESTDPDESTDESTDPMLDDESTDP VtrVtrVtrVtr ,,,2,,1,1,, −+=    (5.92) 
DESTDPTQDESTDPMLDDESTDP QmtQtrQtr ,,,1,, ==        (5.93) 
( ) ( )( )DESTDESTDPDESTDESTDPDESTDP QtrVtrQtrVtrrmQmt ,2,,1,, ,,,=     (5.94) 
Balanço dos tanques de DP: 
1,,,,,,0,, MLDTQDPTQDESTDPTQDPTQDPt VtrVtrVstVst −+=       (5.95) 
TQDPMLDTQDPTQDPt QmtQtrQst ,1,,,, ==         (5.96) 
( ) ( )( )TQDESTDPTQDPTQDP QtrVtrQstVstrmQmt ,,,00, ,,,=       (5.97) 
Balanço no nó “DP MLD1” (misturador): 
1,,1,,1, MLDTQDPMLDDESTDPMLDDP VtrVtrVfe +=        (5.98) 
( ) ( )( )1,,1,,1, ,,, MLDTQDPMLDDESTDPMLDDP QtrVtrQtrVtrrmQfe =      (5.99) 
Balanço no nó “NP” (misturador): 
2,1,, DESTNPDESTNPDESTNP VprVprVmd +=        (5.100) 




Balanço no nó “NP DEST” (divisor): 
TQDESTNPDESTNPMLDDESTNP VtrVmdVtr ,,,,, −=        (5.102) 
DESTNPTQDESTNPMLDDESTNP QmdQtrQtr ,,,,, ==        (5.103) 
Balanço dos tanques de NP: 
MLDTQNPTQDESTNPTQNPTQNPt VtrVtrVstVst ,,,,,,0,, −+=      (5.104) 
TQNPMLDTQNPTQNPt QmtQtrQst ,,,,, ==         (5.105) 
( ) ( )( )TQDESTNPTQNPTQNP QtrVtrQstVstrmQmt ,,,00, ,,,=       (5.106) 
Balanço no nó “NP MLD” (misturador e divisor): 
1,,,,,2, MLDNPMLDDESTNPMLDTQNPMLDNP VfeVtrVtrVfe −+=      (5.107) 
DESTTQNPMLDNPMLDNP QmtQfeQfe ,,1,2, ==        (5.108) 
( ) ( )( )MLDDESTNPMLDTQNPDESTTQNP QtrVtrQtrVtrrmQmt ,,,,,, ,,,=      (5.109) 
Balanço no nó “Q” (misturador e divisor): 
DESTQAVQDESTQDESTQDESTQ VcpVprVprVmd ,,2,1,, −+=       (5.110) 
2,1,,,, DESTDESTQDESTQAVQDESTQ QmtQcpQmd ==       (5.111) 
( ) ( )( )2,1,2,1, ,,, DESTQDESTQDESTDESTQ QprVprQprVprrmQmt =      (5.112) 
Balanço no nó “Q DEST” (divisor): 
2,,2,,1,,,1,, MLDDESTQTQQDESTQTQQDESTQDESTQMLDDESTQ VtrVtrVtrVmdVtr −−−=    (5.113) 







Balanço dos tanques de Q para MLD1: 
1,1,1,,1,,01,, MLDTQQQTQQDESTQTQQQTQQQt VtrVtrVstVst −+=      (5.115) 
1,1,1,1,, TQQQMLDTQQQTQQQt QmtQtrQst ==        (5.116) 
( ) ( )( )1,,1,001, ,,, TQQDESTQTQQQTQQQ QtrVtrQstVstrmQmt =       (5.117) 
Balanço dos tanques de Q para MLD2: 
2,2,2,,2,,02,, MLDTQQQTQQDESTQTQQQTQQQt VtrVtrVstVst −+=      (5.118) 
2,2,2,2,, TQQQMLDTQQQTQQQt QmtQtrQst ==        (5.119) 
( ) ( )( )2,,2,002, ,,, TQQDESTQTQQQTQQQ QtrVtrQstVstrmQmt =      (5.120) 
Balanço no nó “Q MLD1” (misturador): 
1,,1,1,1, MLDDESTQMLDTQQQMLDQ VtrVtrVfe +=       (5.121) 
( ) ( )( )1,,1,1,1, ,,, MLDDESTQMLDTQQQMLDQ QtrVtrQtrVtrrmQfe =      (5.122) 
Balanço no nó “Q MLD2” (misturador): 
2,,2,2,2, MLDDESTQMLDTQQQMLDQ VtrVtrVfe +=        (5.123) 
( ) ( )( )2,,2,2,2, ,,, MLDDESTQMLDTQQQMLDQ QtrVtrQtrVtrrmQfe =      (5.124) 









    (5.125) 
( )MelhoradorMLDMLD VtrVpr ,11 >>  
( ) ( ) ( )(






















    (5.127) 
( )MelhoradorMLDMLD VtrVpr ,22 >>  
( ) ( )(








  (5.128) 
Estoque de DIEI: 
DIEIMLDDIEIDIEIt VvdVprVstVst −+= 1,0,        (5.129) 
TQDIEIDIEIDIEIt QmtQvdQst ==,         (5.130) 
( ) ( )( )100 ,,, MLDDIEITQDIEI QprVprQstVstrmQmt =       (5.131) 
Estoque de DIEM: 
DIEMMLDDIEMDIEMt VvdVprVstVst −+= 2,0,        (5.132) 
TQDIEMDIEMDIEMt QmtQvdQst ==,         (5.133) 
( ) ( )( )200 ,,, MLDDIEMTQDIEM QprVprQstVstrmQmt =       (5.134) 
 
5.4 Variáveis e Restrições 
O modelo operacional gerado representa as principais misturas, tratamentos, 
estocagens, flexibilidades e competições do sistema. Foram escolhidos os modelos de 
mistura e transformação de 16 propriedades auxiliares: o custo, 6 propriedades 
especificadas (4 recuperados da curva de destilação, massa específica e teor de enxofre), 3 
índices (índice de ponto de fulgor, de viscosidade e de ponto de entupimento) e mais 6 
propriedades que entram no cálculo final do número de cetano total (índice de anilina, 
outros 4 recuperados da curva de destilação e concentração volumétrica do aditivo 
melhorador de cetano). 
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O modelo é constituído de 51 nós e 91 transferências. Os nós representam os 
processos químicos, os tratamentos, as misturas, os conjuntos de estocagem, os divisores de 
fluxo e outros pontos de interesse. As variáveis do problema são os volumes, as vazões e as 
propriedades das 91 transferências e os volumes e propriedades dos 10 nós acumuladores. 
O tempo total, dado de entrada, é utilizado nas conversões de vazão em volume e vice-
versa, com objetivo de se verificarem os limites doequipamentos. 
Nos 10 conjuntos de estocagem, os volumes (10x1) e propriedades iniciais (10x16) 
são dados de entrada. Os volumes finais (10x1) são variáveis de interesse, as quais devem 
obedecer aos limites físicos (10x2) e aos limites estabelecidos pelo programador de 
produção (10x2). Três destes conjuntos são componentes xternos onde as propriedades 
(3x16) são conhecidas: óleo vegetal, melhorador de cetano e diesel externo. Nos outros 7, 
as misturas são calculadas (7x16) pelos modelos das 16 propriedades auxiliares. Nos dois 
conjuntos de estocagem de produtos finais, é feita a transformação final das quatro 
propriedades (2x4) que são rastreadas com variáveis aux liares, para que sejam comparadas 
com os 11 limites da especificação estabelecidos para cada um dos produtos finais (2x11).  
Dos 41 nós que não acumulam, o balanço volumétrico é feito em 35 deles (1x35). 
Os outros 6 apenas representam as unidades de processos r sponsáveis pela produção das 
18 correntes internas que entram no sistema produtiv  do óleo diesel. O balanço 
volumétrico das unidades de HDT é feito através de um coeficiente volumétrico histórico, 
relacionando volume da carga com o volume da produção (2x1). 
A transformação de propriedades nos 30 nós onde há processos de mistura é feita 
através da aplicação do mesmo conjunto de regras de mistura. 23 destes nós não são 
acumuladores (23x16), sendo os 7 tanques intermediários j  considerados em parágrafos 
anteriores. Nos nós dos HDTs, além das misturas da carga, há as transformações nas 
propriedades através dos processos de hidrotratamento (2x16).  
Os 22 nós onde há divisão de fluxo não trazem equações adicionais de 
propriedades, pois não há nenhuma transformação a considerar. A propagação dos valores 
das propriedades é feita através origem das transferê cias (91x16), seja qual for a 
transformação ocorrida no nó à montante. 
Das 91 transferências, cujos volumes e vazões são variáveis de interesse (91x2), 
17 são valores conhecidos a priori, sendo 16 correntes de unidades e o querosene 
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direcionado para QAV. Os demais volumes e vazões dos fluxos variáveis têm limites 
superior e inferior (2x2x74), assim como a produção total dos HDTs (2x2x2).  
Das 9 competições representadas, 8 são variáveis e 1 é fixa. 2 dos fluxos variáveis 
são as competições internas da unidade de destilação, s quais são representadas por 
equações que relacionam os volumes com uma das propriedades (2x1). A competição do 
querosene pelo QAV é fixada pelo programador de produção. As outras 6 competições são 
externas às unidades de processos, caracterizada por ivisões de fluxo. 
 
Restrições 
Nas expressões a seguir, considere-se que: 
• eq sinaliza as restrições físicas dos equipamentos envolvidos na transferência ou 
estocagem; 
• us sinaliza as restrições de usuário, determinadas pel s orientações do planejamento, 
programação de produção ou restrições legais; 
• a quantidade de restrições está representada entre parênteses. 
As vazões têm limites físicos - linhas, bombas, bocais - para todas as 
transferências, sejam as comuns entre dois nós, ou as do sistema de carga, produção, 
mistura, estocagem, mistura direta e competidores. 
( ) )min()max( eqqtVeqq ≥×≥         (5.135) 
A faixa de operação permitida é limitada inferiormente pelo máximo valor entre os 
limites mínimos e, superiormente pelo mínimo dos máxi os. Por exemplo, um limite 
máximo de vazão pode ser calculado pelo valor mínimo entre os seguintes valores: vazão 
máxima permitido pelo usuário, vazão máxima obtido pela bomba, vazão máxima 
permitida pela linha, velocidade máxima de fluxo em bocais de tanques (segurança), faixa 
máxima de calibração do medidor e limite máximo de vazão para respeitar a faixa de 








   (5.136) 
Quanto aos volumes, todos são positivos, por definição. 
0≥V             (5.137) 
Os estoques têm limites operacionais. 
)min()max( eqVstVsteqVst ≥≥         (5.138) 
As licenças de operação das unidades de processos podem impor limites de vazão 
ou volume diário. Neste modelo, as licenças restringem as vazões. A programação de 
produção pode impor restrições adicionais de vazão por questões operacionais ou restrições 
volumétricas por orientações do modelo de planejamento mensal. 
)min()max( usqfeqfeusqfe ≥≥         (5.139) 
)min()max( usVfeVfeusVfe ≥≥         (5.140) 
 Os requisitos de estoque no final do período, os volumes mínimos e máximos 
produzidos de cada tipo de óleo diesel (4) e os limites de volumes utilizados nas misturas 
são estabelecidos pela programação de produção assim como os limites de volumes de 
competição. No caso de competição no fracionamento, os volumes podem ser limitados 
também pelas orientações dos modelos de simulação de processos.   
)min()max( usVstVstusVst ≥≥         (5.141) 
)min()max( usVmdVmdusVmd ≥≥        (5.142) 
)min()max( usVprVprusVpr ≥≥         (5.143) 
)min()max( usVcpVcpusVcp ≥≥         (5.144) 
As especificações estabelecidas pela agência reguladora representam as restrições 
ao problema. No óleo diesel, são 11 limites de especificações verificados na otimização de 




5.5 Conclusão do Capítulo 
O modelo operacional da produção de óleo diesel da REPLAN é constituído de 51 
nós e 91 transferências. Os nós representam os processos químicos, os tratamentos, as 
misturas, os conjuntos de estocagem, os divisores de fluxo e outros pontos de interesse. As 
variáveis do problema são os volumes, as vazões e as propriedades das 91 transferências e 
os volumes e propriedades dos 10 nós acumuladores.  
No modelo, é feito um rastreamento de 16 propriedads nos 30 pontos onde há 
mistura, incluindo-se 7 tanques intermediários. Nos hidrotratamentos são modeladas 
também as transformações nas propriedades através dos processos.  
Em 6 unidades de processos não são feitos os balanços, pois entram no modelo 
apenas as 18 correntes de produção que participam do sistema do óleo diesel. O balanço 
volumétrico das unidades de HDT é feito através de um coeficiente volumétrico histórico, 
relacionando volume da carga com o volume da produção. 
Restrições de volumes e vazões são aplicadas nos fluxos, assim como a produção 
total dos HDTs. Restrições de 11 especificações são aplicadas nas propriedades críticas de 
cada produto final. 
São modeladas 9 competições, sendo duas internas às destilações (diesel pesado x 
gasóleo), uma fixada pelo programador de produção (querosene x QAV) e outras 6 
competições são externas às unidades de processos, caracterizada por divisões de fluxo (2 x 
OLR, 2x GOLCQ, 2x NPCQ). 
Podem-se organizar as 1898 variáveis de interesse d outra forma: 
• Dados de entrada: tempo total; vazões de 17 fluxos e propriedades de 16 fluxos; 
volumes e propriedades de 10 estoques iniciais. Total: (1+17+16x16+10+10x16 =) 444 
• Variáveis independentes: volumes de 39 fluxos. Total 39 
• Variáveis dependentes: volumes de 35 fluxos; propriedades de 74 fluxos; volumes de 
10 estoques finais; propriedades de 7 estoques finai . Total: (35+74x16+74+10+7x16=) 
1415 
Podem-se organizar também as 655 restrições de igualdade: 
• Transformação de vazões em volumes para os fluxos conhe idos. Total: 17 
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• Balanços volumétricos de 35 nós e 10 tanques. Total: (35+10=) 45 
• Balanço volumétrico nos hidrotratamentos. Total: 2 
• Transformações das propriedades de entrada das 16 correntes de unidades nas 4 
propriedades auxiliares que são rastreadas por índices: Total: (16x4=) 64 
• Transformações das propriedades auxiliares em propriedades especificadas, nos 
conjuntos de tanques de produto final. Total: (4x2=) 8 
• Equações de mistura nos nós e nos tanques. Total: (16x23+16x7=) 480 
• Transformações das propriedades nos hidrotratamentos. Total: (2x16=) 32 
• Equações de competição das destilações. Total: 2 
Podem-se organizar as 370 restrições de desigualdade: 
• Limites das propriedades modeladas na competição das destilações. Total: (2x2=) 4 
• Limites de vazão e volume dos fluxos variáveis. Total: (2x2x74=) 296 
• Limites de produção dos hidrotratamentos. Total: (2x2=) 4 
• Limites dos estoques, físicos e requeridos pelo usuário. Total: (10x2+10x2=) 40 
• Limites dos mercados dos dois produtos finais. Total: (2x2=) 4 
• Limites de especificação dos produtos finais. Total: (2x11=) 22 
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Capítulo 6 
6 Otimizador Diário para Produção de Óleo Diesel 
Conforme POKU et al. (2004), vários autores propuseram soluções para o 
chamado problema de programação de blending com técnicas de ótimo global e local. 
Ressalta, porém, que os solvers locais podem levar a melhorias significativas e as soluções 
podem ser geradas mais rapidamente. Além disso, dizem ainda POKU et al. (2004), as 
soluções locais eficientes são frequentemente utilizadas como componentes dos algoritmos 
de otimização global. 
A forma geral de um problema de otimização é a seguinte: “Dado um sistema ou 
processo, ache a melhor solução, obedecendo às restriçõ  pertinentes”. Como ponto de 



















que  tal),(Minimizar 
         (6.1) 
onde x  é o vetor de variáveis contínuas, 
y  é o vetor de variáveis lógicas, 
),( yxf  é a função objetivo, 
),( yxh  são as equações que descrevem o funcionamento do sistema, 
),( yxg são as equações que estabelecem os limites de especificação, funcionamento ou 
compromissos. 
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Num problema de otimização, a função objetivo é um indicador da qualidade da 
solução e as variáveis de decisão são os fatores que infl enciam no comportamento do 
sistema e que podem ser ajustados na busca da melhor solução. 
Um problema que tenha variáveis contínuas, x , e lógicas, y , é chamado de misto-
inteiro – MIP. De acordo BIEGLER & GROSSMANN (2004), os problemas de 
programação da produção e cadeia de suprimento são normalmente tratados como MIP. A 
presença de variáveis lógicas se dá principalmente por alternativas de origem ou destino, 
uso opcional de recursos e a representação de múltiplos períodos.  
O caso estudado neste trabalho pode ser classificado como um subproblema de 
programação da produção. Apesar disto, não foram utilizadas as variáveis lógicas. Isto não 
foi fruto de uma escolha  priori. As opções de simplificações e agregações foram feitas ao 
longo da modelagem e apontaram, para respostas no horiz nte desejado, pela possibilidade 
de redução do modelo com agregação de volumes e períodos. 
Se não há variáveis lógicas, um problema MIP é reduzido a um problema linear – 
LP - ou não linear – NLP, dependendo se )(xf , )(xg  e )(xh são funções lineares ou se há 
pelo menos uma função não linear dentre )(xf , )(xg  e )(xh . Em qualquer caso, a 

















que  tal)(Minimizar 
         (6.2) 
 
6.1 O Método de Otimização 
Há vários métodos de solução, desenvolvidos de acordo com o tamanho do 
problema, as estratégias definidas e as características das funções quanto à linearidade, 
convexidade e disponibilidade de informações de segunda ordem. Para problemas NLP, os 
métodos baseados no gradiente reduzido generalizado, GRG, são os mais populares 
(BIEGLER & GROSSMANN, 2004). Os algoritmos GRG comerciais mais conhecidos são: 
GRG2, CONOPT e Solver. Este último foi incorporado o MS Excel, enquanto o CONOPT 
é amplamente utilizado nos ambientes GAMS e AMPL. 
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No método GRG, conforme descrito por EDGAR & HIMMELBLAU (2001), 
parte-se do problema original para variáveis contínuas, separando-se do conjunto de 



















         (6.3) 










          (6.4) 
Consequentemente, o conjunto de variáveis foi aumentado para  
{ }sxz ,=           (6.5) 
e o conjunto de equações foi aumentado para  















         (6.7) 
A variável z  é particionada em três conjuntos 
{ }IFD zzzz ,,=           (6.8) 
Onde: 
• Dz  são as variáveis dependentes,  
• Fz  são as variáveis fixadas temporariamente num limite,  
• Iz  são as variáveis independentes.  
O problema irrestrito é então resolvido no espaço das variáveis independentes, 


































































































































































































K        (6.12) 





















































∂= )()()(        (6.14) 



























zdh        (6.15) 


























        (6.16) 
Substituindo-se a expressão acima na equação (6.13), obtem-se o valor de 
( )zdfGR= , que se traduz como a mudança na função objetivo ao l ngo das restrições 
linearizadas, relativa a uma mudança no conjunto Iz . O método GRG procura manter a 


























































   (6.17) 
A busca em ( )∆+ λz  de um melhor valor da função objetivo (a minimizar) é feita 
na mesma direção, com sentido oposto ao apontado pelo gradiente reduzido. A direção de 
















































         (6.20) 
 
6.2 Funções Objetivos 
Função objetivo é a métrica que se utiliza num problema de otimização para 
comparação das possíveis soluções. 
A discussão da função-objetivo num subproblema é importante, pois uma escolha 
inadequada pode trazer problemas de conflitos de diretrizes entre os níveis hierárquicos ou 
a escolha de pontos ótimos locais.  
As opções comuns de métrica da otimização de blending são: minimizar o 
giveaway, ou seja, a folga entre a qualidade do produto e a sua especificação; minimizar 
custo de produção; maximizar lucro de produção.  Na verdade, o real objetivo dos 
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refinadores é maximizar lucro ou minimizar custo, mas, como a minimização do custo e a 
redução da folga são métricas equivalentes em alguns problemas simples, minimização do 
giveaway confundiu-se indevidamente com otimização de blending ao longo dos tempos.  
Um exemplo de adoção do mínimo giveaway é o caso do controle da volatilidade 
do óleo diesel no Brasil através da temperatura de destilação T85 do método ASTM D86, 
até o final do século passado. A incorporação de frações pesadas de destilação foi a medida 
que agregou mais valor ao produto durante muitos an, por isto a medida de otimização 
era verificar o desvio do T85 em cada tanque produzido. Com o aumento da complexidade 
do parque de refino e modificação das especificações, outras propriedades se tornaram mais 
restritivas em determinados contextos, nos quais a minimização do giveaway do T85 teria 
sido equivocada. 
Além do máximo lucro, menor custo e menor giveaway, outras funções objetivos 
são classicamente utilizadas: menor custo de giveaway, mínimo desvio da receita, 
maximização e minimização de vazões ou estoques de componentes, máximo volume ou 
vazão de produção, máximo lucro por tempo, máximo lucro por volume e combinação dos 
anteriores, com sintonia de pesos.  
No caso do RTO de blending implantado na REPLAN (HARRIS et al., 2003), a 
função objetivo adotada inicialmente foi a minimização e maximização de componentes, 
que facilita o desenvolvimento de sensibilidade do operador para o processo de otimização. 
A seguir, foi adotada a função de máximo lucro, para desenvolver uma linguagem comum 
entre todas as equipes e fortalecer o entendimento dos fatores para a otimização global. O 
mínimo desvio da receita ideal é indicado apenas qundo o modelo de nível superior atingir 
uma aderência “suficiente”. 
Com a utilização da função objetivo de máximo lucro pelo RTO de blending, foi 
reportada uma variabilidade grande dos estoques de intermediários. Após a implantação do 
sistema multi-bateladas, que orienta o uso dos componentes e o equilíbrio entre os estoques 
de produtos intermediários e finais, uma experiência com a adoção da função-objetivo de 
menor desvio da receita causou a redução da variabilidade dos estoques intermediários, o 
que é sinal de uma produção mais equilibrada.  
Foi relatado pelo programador de blending da Refinaria, que o programa de 
otimização de tempo real apresentou menor número de execuções infactíveis. Por outro 
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lado, foram observadas situações onde se poderia ter t do soluções melhores caso a métrica 
fosse o lucro e não o desvio em relação à orientação do programa multibateladas. Estas 
situações foram típicas de desvios na previsão de quantidades ou qualidades nas unidades 
de processo. 
No programa de otimização multibatelada do óleo diesel na REPLAN, foram utilizadas as 
funções-objetivos de máximo lucro absoluto, máximo lucro marginal, máximo volume de 
óleo diesel total, máximo volume de óleo diesel metropolitano e mínimo estoque de diesel 
pesado, conforme mostrado na Figura 6.1. 
 
6.3 Decisões de Modelagem 
BIEGLER (2005) apresenta de forma didática os conceitos de otimização sob os 
seguintes pontos de vista:  
• do matemático, que se preocupa com as questões teóricas, a caracterização, a 
velocidade de convergência, a existência de pontos ótimos;  
• do analista numérico, que se preocupa com facilidade de implementação, estabilidade 
numérica e desempenho do algoritmo;  
• do engenheiro, que aplica a casos reais e cuida de confiabilidade, robustez, eficiência, 
diagnóstico e tratamento de falhas. 
MIRANDA (2001) comenta que há uma farta literatura sobre as técnicas de 
otimização e que a ênfase atual está nas áreas de integração, modelagem e decomposição. 
MORO (2000) sugere, entre outros, adaptar o modelo  programação da 
produção para cuidar dos sistemas de mistura em linha, analisar detalhadamente as 
restrições de qualidade, avaliar técnicas como a programação lógica baseada em restrições 
e integrar as atividades de programação de produção com o controle de processos. 
Com visão do engenheiro de BIEGLER (2005), adotando a abordagem proposta 
por MIRANDA (2001), algumas sugestões de MORO (2000) e em busca de uma “boa” 






Figura 6.1 Funções-Objetivos do Programa Diário de Otimização do Óleo Diesel 
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a. comece simples; 
b. aproveite a experiência anterior; 
c. revisite continuamente as premissas adotadas; 
d. use diariamente; 
e. compare o previsto versus o realizado; 
f. desafie a operação; 
g. invista em treinamento; 
h. aumente aos poucos os graus de liberdade; 
i. encontre uma “boa” solução antes da ótima; 
j. integre-se com os outros níveis; 
k. automatize somente o que estiver consolidado; 
l. busque precisão compatível com a dos dados de entrada; 
m. busque flexibilidade que não rompa o critério de simplicidade; 
n. busque eficiência, para manter o tempo máximo de execução em 30 s; 
o. busque uma solução sensata e fácil de analisar; 
p. adicione complexidade segundo uma análise de valor. 
Assim, foram adotadas algumas simplificações, como modelagem volumétrica 
(vazão e volume), lógica específica para restrições de alinhamento para evitar o uso de 
variáveis inteiras e modelagem de transferência inst ntânea, sem acúmulos nos processos. 
 
6.4 Ferramentas 
No desenvolvimento da ferramenta de planejamento diário do óleo diesel, utilizou-
se a planilha MS Excel e o pacote de otimização GAMS, produto da GAMS Development 
Co. O pacote fornece uma linguagem de alto nível, que torna possível a representação 
compacta de modelos grandes e complexos, facilita manutenções e permite descrições de 
modelos independente do algoritmo a ser utilizado (ROSENTHAL, 2006). Pela facilidade 
de uso e pela quantidade de algoritmos disponíveis, o GAMS tem sido a escolha em muitos 
trabalhos de desenvolvimento, por exemplo, MORO (2000), MIRANDA (2001) e 
MAGALHÃES (2004). 
Como o foco deste trabalho não é o desenvolvimento de algoritmos de otimização 
e tendo em vista que o GAMS não escolhe algoritmos automaticamente, dado que é quase 
impossível predizer o comportamento de um algoritmo NLP sobre um modelo particular, 
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foi utilizado o critério de robustez e confiabilidade para a escolha do CONOPT (BIEGLER 
& GROSSMANN, 2004). 
O CONOPT é uma das famílias de algoritmos disponíveis no GAMS, composta de 
algumas versões dos programas (CONOPT1, CONOPT2 e CONOPT3, até a data). O 
conjunto GAMS/CONOPT é considerado adequado para resolv r modelos com muitas 
restrições não-lineares. Tem um método rápido para ach r a primeira solução factível, que é 
adequado a problemas com poucos graus de liberdade, ou seja, um modelo com o número 
de variáveis aproximado ao número de restrições. 
Outras características do CONOPT mencionadas em DRUD (2006) são: 
• pode usar derivadas de segunda ordem para conseguir uma convergência mais rápida, 
quando o número de variáveis for muito maior que o número de restrições; 
• tem uma etapa de pré-processamento no qual equações recur ivas e variáveis são 
resolvidas e removidas do modelo; 
• foi projetado para modelos esparsos e com um número grande de variáveis e restrições; 
• foi projetado para modelos com funções suaves (smooth), mas pode ser aplicável a 
modelos com funções não diferenciáveis. 
Como todo algoritmo NLP, o CONOPT provê apenas ótimos locais. Com a análise 
dos resultados e adição de restrições, pode ser escolhida uma região de confiança para 
produzir uma boa solução.  
O principal desafio atual da programação de produção é a arte da modelagem, mas 
há também grandes desafios no desenvolvimento de novos métodos de solução ou 
algoritmos. Encontrar o ótimo global na programação de produção de refinarias, por 
exemplo, poderá trazer benefícios econômicos adicionais aos programas de otimização. 
FLOUDAS et al. (2005) apresentam uma visão geral do progresso da pesquisa em 
otimização global nos últimos cinco anos.  
O software Excel e o sistema de modelagem GAMS foram utilizados para 
implementar os modelos descritos no Capítulo 5.3, juntamente com a função objetivo e as 
linhas de controle da solução. O modelo implementado no GAMS contem as equações e 
variáveis apresentadas na Tabela 6.1 e foi resolvido com o algoritmo CONOPT, baseado na 
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busca do ponto ótimo por um caminho factível utilizando a direção de busca do gradiente 
reduzido.   
 
Tabela 6.1 Equações e Variáveis do GAMS 
Blocos de Equações 135 
Equações Simples 216 
Blocos de Variáveis 52 
Variáveis Simples 190 
Elementos não Nulos 1,368 
Elementos não Lineares 688 
Tamanho do Código 7,037 
 
Na Tabela 6.1, as contagens de blocos se referem às equações e variáveis escritas 
no GAMS. As variáveis e equações simples se referem ao problema gerado para resolução 
pelo CONOPT. Os elementos são os coeficientes de entrada e o tamanho do código se 
refere às relações passadas ao solver não linear e tem relação com a complexidade do 
problema.  
A seqüência de busca da solução está apresentada na Figur  6.2. Como forma de 
reduzir as situações de infactibilidade, foi estabelecida uma seqüência de quatro execuções 
com relaxações sucessivas. Na primeira execução, consideram-se todo o conjunto de 
restrições; na segunda, relaxam-se os limites de estoques; na terceira, relaxam-se as 
especificações e na quarta, considera-se o diesel lv  no conjunto de cargas para os 
hidrotratamentos, restrição inserida no problema original para limitar o espaço de busca do 
algoritmo. 
A versão de produção foi feita em planilha MS Excel, a qual busca dados da 
planta, do sistema OSISOFT PI e dados de laboratório e tancagem dos bancos de dados 
































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































6.5 Resultados do Otimizador Multibatelada 
Desde janeiro de 2007, o otimizador é executado diariamente com horizonte de 
previsão de até 3 dias, com resultados quantificáves, como o lucro da produção do óleo 
diesel e outros resultados não facilmente quantificáveis como a melhor gestão de estoques, 
integração dos processos, orientação do sistema de blending em tempo real, auxílio à 
identificação de oportunidades e análise de cenários futuros.  
6.5.1 Teor de Enxofre Previsto versus Realizado 
A Figura 6.3 mostra o desempenho da produção com relação ao teor de enxofre e a 
comparação entre o teor de enxofre previsto e o realizado para o óleo diesel interior. Nos 
períodos onde o teor de enxofre previsto atende a especificação com muita folga 
(giveaway), significa que a solução mais lucrativa foi encontrada em pontos operacionais 
onde a variável mais restritiva não era o teor de enxofre, mas sim o volume de produção ou 
os estoques requeridos ou ainda outras especificações, como o ponto de fulgor e A 
destilação T85. Pontuais faltas de aderência entre o previsto e o realizado estão relacionadas 
com a falta de previsibilidade na qualidade do petról o, rendimentos e predição de 
qualidade dos produtos intermediários, que são dados de entrada para o problema. 
Observe ainda na Figura 6.3 que há um ponto de teor de enxofre Realizado que 
apresenta uma enorme folga em relação à especificação. Este ponto corresponde a um 
tanque que foi planejado e produzido como óleo diesel metropolitano (teor de enxofre de 
500 ppm) e depois revertido para óleo diesel interior, por modificações na programação. 
6.5.2 Estabilidade e Previsibilidade do Estoque 
O uso do programa também tem trazido estabilidade e pr visibilidade de estoque. 
A estabilidade é exemplificada através da comparação entre a variação do estoque do diesel 
pesado antes da implantação do Programa e após a mema, mostradas respectivamente, na 
Figura 6.4 e na Figura 6.5. Foram escolhidos dois períodos idênticos de 2006 e 2007 para 
eliminar a influência da sazonalidade. O período de comparação teve que ser restrito, a 
partir de agosto de 2006, devido às novas especificações do óleo diesel que passaram a 























Figura 6.3 Comparação do Teor de Enxofre Previsto e Realizado 
 
Tabela 6.2 Equações e Variáveis do GAMS 
Blocos de Equações 135 
Equações Simples 216 
Blocos de Variáveis 52 
Variáveis Simples 190 
Elementos não Nulos 1,368 
Elementos não Lineares 688 
Tamanho do Código 7,037 
 
O software Excel e o sistema de modelagem GAMS foram utilizados para 
implementar os modelos descritos no Capítulo 5.3, juntamente com a função objetivo e as 
linhas de controle da solução. O modelo implementado no GAMS contem as equações e 
variáveis apresentadas na Tabela 6.1 e foi resolvido com o algoritmo CONOPT, baseado na 
busca do ponto ótimo por um caminho factível utilizando a direção de busca do gradiente 
reduzido.   
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Verifica-se, na Figura 6.5, uma redução do número d picos e do estoque médio, 
em comparação com a Figura 6.4. Além disso, através da previsão do comportamento dos 
estoques de intermediários, é possível o desafio às unidades de processo, através da 
demanda da produção de correntes que agreguem maior valor ao produto final. 
Mediante o gerenciamento da carga das unidades de hidrotratamento e das receitas 
dos dois tipos de óleo diesel, além da revisão do ponto de corte T80 do diesel pesado nas 
unidades de destilação atmosférica, tem-se conseguido explorar especificações de T85 dos 
dois produtos, significando máxima incorporação de gasóleo ao pool de óleo diesel.  
 
6.5.3 Lucro Adicional Mensal 
Para evidenciar o resultado do otimizador diário, foi escolhido o lucro adicional 
mensal como indicador. Para isto, foi criada uma metodologia de cálculo utilizando-se o 
próprio programa otimizador e os dados de um caso be mensal de 2006, escolhido para 
subsidiar a avaliação de todos os programas de melhoria de rentabilidade da Refinaria. 
Para estimativa do lucro adicional de cada mês, os valores médios das 
propriedades críticas do caso base são inseridos como restrições na avaliação de referência 
(obtem-se o lucro de referência para o mês em questão). De forma similar, os valores 
médios das propriedades observadas no período são in eridos como restrições na avaliação 
do lucro do mês. A diferença entre as duas avaliações é o lucro adicional mensal. Nestas 
avaliações, os estoques inicial e final são idênticos, para tornar o indicador mais robusto.  
Não se trata de uma comparação com o lucro obtido em utubro de 2006, mas uma 
comparação com o próprio lucro de cada mês, caso a eficiência da otimização (ou valores 
de giveaway) fosse a mesma daquela época. 
A Figura 6.6 mostra o lucro adicional acumulado de fevereiro a outubro de 2007, 
numa escala fictícia. O mês de menor resultado, maio de 2007, correspondeu ao mês em 
que a utilização da ferramenta foi parcial. O mês de maior resultado, outubro de 2007 
correspondeu à utilização da ferramenta para planejamento dos grandes acúmulos de 
componentes previamente à parada de um dos hidrotratamentos. A evolução deste 
indicador constata a eficácia da ferramenta na otimização. Confirmando a tendência, a 
produção média de óleo diesel nesse período foi 38000 m3/mês a mais do que a produção 






















































































Figura 6.6 Lucro Mensal e Acumulado de Fevereiro a Outubro de 2007 (Escala Fictícia) 
 
6.5.4 Sensibilidade à Variações de Qualidade do Diesel Pesado 
Para exemplificar a influência dos competidores no lucro e em outras variáveis do 
sistema produtivo de óleo diesel, foi feito um estudo dos efeitos da variação do corte do 
diesel pesado (T80) de uma das destilações atmosféricas para um período de 3 dias.  
O estudo foi feito com base nas condições da Refinaria no início de janeiro de 
2007, com demandas mensais projetadas de 150000 m3 de óleo diesel metropolitano e no 
mínimo 750000 m3 de óleo diesel interior. As propriedades críticas de te período eram o 
T85 e o teor de enxofre, cujas especificações encontram-se na Tabela 6.3. Considerou-se, 
por simplificação, que somente o rendimento do diesel pesado se altera com o T80; as 
demais qualidades permanecem inalteradas. 
A Figura 6.7 mostra a sensibilidade das variáveis, na  seguintes escalas: 
• Produção DP: produção de diesel pesado, 0 a 20000 m3; 
• Sobra DP: aumento de estoque do diesel pesado, 0 a 20 00 m3; 
• Sobra DHDT: aumento de estoque do diesel hidrotratado, 0 a 20000 m3; 
• DLHDT1: diesel leve direcionado ao hidrotratamento HDT1, 0 a 20000 m3; 
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• Lucro: escala Fictícia; 
• Metropolitano: produção de óleo diesel metropolitano, 0 a 100000 m3/mês; 
• Interior: produção de óleo diesel interior, 0 a 100000 m3/mês. 
 






Partindo-se do aumento de produção do diesel pesado com o aumento do T80, a 
análise das demais variações é apresentada a seguir: 
378ºC a 382ºC - No cenário utilizado, partindo-se de 378ºC, o lucro aumenta com 
o aumento da produção de diesel pesado incorporada ao óleo diesel interior, até o ponto 
ótimo, que é verificado em torno de 382ºC. 
382ºC a 385ºC - A partir de 382ºC, observa-se uma redução no lucro por causa da 
sobra de diesel pesado sem tratamento que não consegue r absorvido diretamente no 
sistema de mistura, resultando em perda no volume total de óleo diesel interior. 
385ºC a 391ºC – A partir de 385ºC, o diesel pesado direcionado aos 
hidrotratamentos tornaria o diesel hidrotratado inadequado à produção do óleo diesel 
metropolitano. Isto exige a adição de diesel leve nos hidrotratamentos, cuja capacidade é 
limitada, deslocando correntes instáveis que possam ter outro destino, por exemplo, 
diluentes de óleo combustível, utilização bem menos nobre do que o óleo diesel. Continua a 
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Figura 6.7 Sensibilidade às Variações de Qualidade o Diesel Pesado 
 
391ºC em diante – Mais instáveis são deslocados, exigindo aumento da 
participação do diesel leve nos hidrotratamentos. O estoque do diesel pesado atinge o seu 
limite rapidamente. O diesel hidrotratado estocado passa a ser pesado demais para 
incorporação no óleo diesel interior. O lucro projetado se reduz drasticamente. 
As práticas anteriores para o direcionamento do diesel pesado, ou seja, seu corte e 
destino eram as seguintes: 1) O diesel pesado com maior teor de enxofre era sempre 
direcionado aos hidrotratamentos; 2) O T80 do diesel pesado era definido como o maior 
possível que não violasse as especificações de aspecto, cor e resíduo de carbono do produto 
final. A conclusão deste estudo é que se deve sempre calcular o ponto ótimo do T80 do 
diesel pesado de cada destilação. Também se deve associar o menor T80 do diesel pesado 
com o maior teor de enxofre, direcionando-os ao hidrotratamento encarregado de produzir 
o óleo diesel metropolitano. 
 
6.6 Conclusão do Capítulo 
Neste Capítulo, foram apresentadas as escolhas feitno desenvolvimento de uma 
ferramenta para o planejamento diário do óleo diesel na REPLAN, cujo modelo foi descrito 
no Capítulo 5.3, e os resultados desta implementação. 
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Foi apresentada a formulação geral de um problema de otimização, com variáveis 
contínuas e variáveis lógicas, e a formulação aplicda neste trabalho, somente com 
variáveis contínuas. É apresentado o contexto e razões das escolhas de formulação e opções 
de modelagem. 
Foi escolhido um algoritmo da família CONOPT, que utiliza o método do 
gradiente reduzido generalizado, GRG, muito popular p ra solução de problemas não 
lineares. A programação em planilha Excel e no ambiente GAMS também atendeu ao 
critério de disponibilidade e simplicidade. 
Quanto aos resultados, a ferramenta é executada diari mente desde o início de 
2007. Seu uso proporcionou: 
• estabilidade e previsibilidade de estoque; 
• orientação da carga das unidades de hidrotratamento; 
• formulações ótimas para cada tipo de óleo diesel; 
• máxima incorporação de frações intermediárias entre o gasóleo e óleo diesel; 
• desafio às unidades de processo para o aumento de pro ução de correntes que possam  
agregar valor ao óleo diesel. 
O indicador de lucro adicional aponta resultados poitiv s, o que está coerente 
com o aumento de produção verificado de fevereiro a outubro de 2007 em relação a igual 





7.1 A Hierarquia 
Este trabalho apresenta um estudo de caso de hierarquia de decisões da REPLAN, 
maior refinaria da PETROBRAS. Além do ramo de decisões diretas (ou on-line) foi 
incluido um ramo off-line representando as atividades da engenharia dos processos 
produtivos, onde se destaca a sistemática para identif cação das oportunidades de aumento 
de lucro, a qual se constintui num ciclo PDCL (Plan, Do, Check, Learn) dos processos de 
otimização da unidade. 
Com vistas a observar o foco na rentabilidade, propõe-se que a hierarquia de 
decisões de produção de uma refinaria de petróleo e seus sistemas de apoio sejam 
aprimorados localmente através da mesma sistemática mencionada. 
Ao longo deste trabalho, foi proposto o acréscimo de um nível à Hierarquia da 
REPLAN, situado entre os níveis de programação de produção e detalhamento operacional, 
com objetivo de apoiar o planejamento diário da produção de óleo diesel, convergindo as 
visões de processo e logística. Este nível foi validado pelas sistemáticas vigentes e uma 
ferramenta de otimização foi construída para apoiá-lo. 
7.2 Os Modelos 
Foi construído um modelo operacional da produção de óleo diesel da REPLAN 
com elementos logísticos e de processos.  51 nós incluem 18 correntes de produção de 6 
processos químicos, 2 hidrotratamentos, 23 pontos de mistura em linha e 10 conjuntos de 
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tancagem, entre outros pontos de interesse. São modeladas 9 competições, fixas ou 
variáveis, internas ou externas às unidades de process . As 91 transferências, cujos 
volumes são as principais variáveis de interesse, representam as opções de interligação 
entre os nós e são responsáveis pela propagação de 16 propriedades, modificadas pelos 
pontos de mistura e pelos tratamentos. 11 especificações devem ser atendidas para cada um 
dos produtos finais. O modelo consta de 1898 variáveis (analógicas) de interesse, 655 
restrições de igualdade e 370 restrições de desigualdade. 
Como etapas intermediárias à obtenção deste modelo, foram desenvolvidas novas 
regras de mistura das propriedades número de cetano  curva de destilação. A regra direta 
de mistura de destilação linear por partes, MDLPP, reduz o número de variáveis auxiliares 
e mantem o mesmo desempenho que o método da PEV, na faixa de 245oC a 370oC. O 
método direto modificado, MDM, é aplicado ao MDLPP após a última mistura, para 
valores abaixo de 245ºC e acima de 370ºC e mostra um coeficiente de correlação de 0,98 
em toda a faixa da curva, retirando-se o ponto inicial e o ponto final de ebulição. 
Uma análise dos processos químicos de destilação, craqueamento catalítico e 
coqueamento retardado subsidiou a escolha das competições modeladas. Foram 
apresentados os modelos simplificados para a transformação das propriedades através dos 
hidrotratamentos. 
7.3 O Otimizador Diário 
O modelo operacional foi utilizado no desenvolvimento de um sistema de auxílio 
ao planejamento diário da produção dos dois tipos de óleo diesel vendidos pela REPLAN.  
A implantação foi feita com auxílio da planilha MS EXCEL, o software de otimização 
GAMS e o algoritmo CONOPT, que utiliza técnicas de programação não linear.  
Este programa já está em operação desde janeiro de 2007, visando o máximo lucro 
num horizonte de 3 dias, através da incorporação de mais frações de hidrocarbonetos ao 
óleo diesel, mantendo-se o atendimento aos limites d  propriedades relacionadas à 
volatilidade, fluidez, composição e combustão, estabelecidos para os dois produtos pela 
ANP, Agência Nacional de Petróleo, Gás Natural e Biocombustíveis. 
A partir de informações das qualidades e rendimentos previstos pelo programador 
de produção para as correntes das unidades de processo, ele orienta os limites de uso de 
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componentes para o otimizador de bl nding de tempo real, a composição da carga de duas 
unidades de hidrotratamento e o corte do diesel pesado nas unidades de destilação. A 
ferramenta tem sido utilizada também para auxílio à identificação de oportunidades e 
análise de cenários futuros. 
A eficácia da ferramenta foi comprovada através da tendência observada no 
indicador de lucro adicional mensal. Isto está coerent  com o aumento observado na 
produção média de óleo diesel e a melhoria de gestão de estoques intermediários, 
evidenciada por meio de uma comparação entre períodos equivalentes de 2006 e 2007. 
7.4 Perspectivas e Sugestões 
• Em algoritmos não lineares como o CONOPT, a solução enc ntrada depende muito do 
ponto inicial de busca.  O desenvolvimento de métodos para geração de pontos iniciais 
factíveis pode imprimir maior robustez à solução e aumentar as chances de se encontrar 
regiões de “boas soluções”. 
• Os modelos MDLPP e MDM mostraram bons resultados dentro de um experimento 
com boa amplitude operacional. Devem também ser validados com variação do elenco 
de petróleo. 
• O desenvolvimento de boas regras de misturas é fundamental para o planejamento de 
produção nos vários horizontes e as propriedades ponto de fulgor e número de cetano 
são críticas no universo observado. Experimentos específicos devem ser desenhados 
para isto. 
• As técnicas de otimização para programação de produçã  têm sido aplicadas em 
refinarias simples do ponto de vista de logística ou em complexos logísticos que não 
incluem processos químicos. O desenvolvimento desta áre  é vital para melhoria da 
rentabilidade das unidades.    
• A modelagem dos HDTs cresce de importância com a vigência de especificações mais 
restritivas de teor de enxofre. Sugerem-se modelagem do ponto de anilina, viscosidade 
e curva de destilação. 
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